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Este proyecto simula un reactor unidimensional para la gasificación de biomasa 
supuesto en régimen estacionario, isotérmico y adiabático, con un esquema simplificado de 
reacciones, en el que se recogen la teoría hidrodinámica de las “Dos Fases” y distintas 
correlaciones y parámetros que proceden de ensayos y simulaciones de los últimos 
cincuenta años, aproximadamente.  
En los primeros capítulos del proyecto se sientan  las bases y conceptos relacionados con la 
biomasa para una mejor comprensión del lector. En el capítulo 3.1.1 se detalla su origen y 
tipo y porqué es una alternativa de producción de energía renovable. En los apartados 3.1.2 
y 3.1.3 se comentan aspectos influyentes en el uso del combustible. Orientando el estudio a 
los reactores de lecho fluidizado, el apartado 3.2.2 describe las ventajas e inconvenientes de 
la aplicación de lechos fluidizados. 
En el capítulo 3.2, dedicado al fenómeno de la fluidización, y en el apartado 3.3, dedicado a 
la gasificación, se repasan todos los parámetros a tener en cuenta en el diseño del reactor y 
las diferentes alternativas para la selección de la tecnología de gasificación más apropiada. 
El estudio del proceso de gasificación se ha realizado a partir de un análisis unidimensional 
(1-D). El análisis del proceso de gasificación bajo un método 1-D se basa en el equilibrio 
químico y termodinámico, que relaciona variables de entrada y salida, con el objeto de 
predecir la composición final del gas de síntesis. En el capítulo 4 se explica el desarrollo 
del método de cálculo para el modelo simplificado unidimensional, homogéneo y 
estacionario que simulará el código elaborado en Matlab ®, desde la entrada de aire y 
biomasa, en la base del reactor, hasta la salida del gas de síntesis, en la coordenada máxima 
del eje del reactor estudiado.  
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La situación energética y medioambiental mundial hace que la generación de 
energía mediante sistemas basados en energías renovables adquiera cada vez una mayor 
relevancia, siendo ésta una oportunidad de cambiar en gran medida el modelo energético 
actual. Estos sistemas tienen una doble ventaja: por un  lado, posibilitan la diversificación 
energética, reduciendo la dependencia energética del petróleo y de sus derivados y, por 
otro, se disminuyen las emisiones globales netas de CO2.  
En la gasificación de biomasa se encuentra una alternativa energética renovable de futuro, 
por ello, merece ser explicada y entendida para conocer sus posibilidades reales en la 





Con este proyecto se quiere poner en práctica los conocimientos de programación 
obtenidos en código Matlab ® y profundizar en materia de fluidización y gasificación de 
biomasa a partir de la bibliografía consultada. 
Se pretende diseñar, analizar y evaluar un modelo de reactor para la gasificación de 
biomasa basado en un esquema simple de reacciones químicas, con funcionamiento en 
régimen estacionario, con condición isotérmica y sin intercambio de calor con el exterior, 
determinando si es un modelo válido para simular inicialmente futuras instalaciones 
experimentales.   
La gran barrera que encuentra la tecnología de gasificación proviene de la incertidumbre 
producida por el desconocimiento que tiene parte de la sociedad. Esta tecnología,  aunque  
no nueva, no puede competir con la ya bien conocida combustión. Este trabajo acerca esta 




alternativa de producción energética sostenible y renovable a la sociedad, y se presenta 
como una verdadera oportunidad para reducir las emisiones de CO2 y aumentar la 





3.1.1. Descripción técnica 
Entre las energías renovables destaca el uso de productos obtenidos a partir de 
materia orgánica para producir energía. Estos productos componen lo que se denomina 
“biomasa”, un concepto que abarca un gran conjunto de materiales de diversos orígenes y 
con características muy diferentes. 
Dentro de la biomasa se engloba toda la materia orgánica susceptible de ser aprovechada 
para la producción de energía. Esto implica que los recursos de biomasa provengan de 
fuentes muy diversas y heterogéneas. 
En esta definición se incluyen, por ejemplo, residuos forestales, cultivos agrícolas con fines 
energéticos, residuos de podas de jardines, residuos de industrias agroforestales, 
combustibles líquidos derivados de productos agrícolas, residuos de origen animal o 
humano, etc. De acuerdo a la procedencia de la biomasa vegetal, se pueden establecer los 
siguientes subsectores: 
 Forestal: es la biomasa generada en tratamientos y aprovechamientos de las masas 
vegetales. Está vinculada directamente con el sector forestal y sus actividades en los 
montes. 
 Agrícola: La biomasa agrícola se produce en las labores de cultivos agrícolas, 
leñosos y herbáceos, tanto en las labores de poda de árboles como en la cosecha en 
las actividades de recogida de productos finales. Algunos ejemplos son: cáscaras, 
plantas, pepitas, piel, poda, etc. 




 Industrial forestal y agrícola: la biomasa se obtiene a partir de los productos, 
subproductos y residuos generados en las actividades industriales forestales y 
agrícolas. En este apartado también se incluye la biomasa procedente de madera 
recuperada. Algunos ejemplos son: aserrín, astillas, pellets, lodos, lejías negras, 
aceites, etc. 
 Cultivos energéticos: la biomasa procede de cultivos y/o aprovechamientos (árbol 
completo) de especies vegetales destinadas específicamente a la producción para 
uso energético. Son menos rentables que los cultivos alimentarios. Dentro de este 
apartado se encuentran: 
o Cultivos herbáceos: tradicionales (caña de azúcar, maíz, girasol, sorgo dulce, 
pataca, patata, remolacha, etc.) o específicos (cardo, caña de Provenza, 
miscantus,…). 
o Cultivos forestales: sauces, eucaliptos, chopos, robinia, ailanto, chumbera. 
o Otros cultivos: ricino, jojoba, algas… 
 
 
Ilustración 1. Algunos ejemplos de biomasa procedente de la industria forestal y agrícola 
(pellets y astillas); forestal o agrícola (leña); agrícola (grano de cereales, huesos de aceituna, 
cáscaras y orujillo). Imagen cedida del IDAE, en su informe de 2007 para a gasificación de la 
biomasa. 
 
Además, desde las Asociación Española de Normalización y Certificación (AENOR) se 
define la biomasa como:  
Todo material de origen biológico excluyendo a aquellos que han sido englobados en 
formaciones geológicas sufriendo un proceso de mineralización. 
Atendiendo a este concepto, la biomasa es materia con origen animal y vegetal reciente que 
fija la energía solar por fotosíntesis. Por tanto, si se preserva la masa vegetal, es una 
alternativa de producción energética renovable y el impacto, desde el punto de vista de 




emisiones de CO2, es nulo, si no se tienen en cuenta las emisiones derivadas de su 
transporte y distribución. 
El carbón, el petróleo y el gas no responden a la definición de biomasa porque su formación 
y composición data de hace miles de años, no resultando comparable con lo que se 
denomina “balance neutro de biomasa” en las emisiones de dióxido de carbono. 
 
3.1.2. Ventajas de la utilización de la biomasa 
El uso de la biomasa como recurso energético supone muchas ventajas 
medioambientales: 
 El paso de un fenómeno de combustión a un proceso de gasificación permite reducir 
las emisiones de azufre, entre otros metales pesados, y de partículas a la atmósfera, 
a la vez que se aumenta la vida útil de los equipos. 
 Con la gasificación, se disminuye la temperatura de reacción, reduciendo las 
emisiones de sustancias contaminantes como CO, HC y NOx. 
 Usando como combustible la biomasa de origen vegetal se tiene como ventaja el 
denominado ciclo neutro de CO2, sin contribución al efecto invernadero. 
 Con la biomasa en aplicaciones domésticas, se obtiene la reducción de los riesgos 
de escape de gases tóxicos y combustibles en las casas. 
 La prevención de incendios forestales y de plagas de insectos. 
 El aprovechamiento de residuos agrícolas, evitando su quema en el terreno y su 
vertido sin control. 
 La posibilidad de la utilización de tierras de barbecho con cultivos energéticos. 
 La independencia de las fluctuaciones de los precios de los combustibles 
provenientes del exterior, ya que no son combustibles importados, puesto que se 
trata de combustibles autóctonos. 
 La revalorización del residuo derivado de su uso para biomasa. Donde antes las 
empresas pagaban por la retirada de ciertos residuos, ahora las mismas perciben 
ingresos por el mismo motivo. 




 La mejora socioeconómica de las áreas rurales, repercutiendo en la creación de 
puestos de empleo. 
 
Además, el aprovechamiento de la biomasa a escala mundial bastaría para satisfacer todo el 
consumo energético, preservando la biodiversidad. En España podría sustituir 
completamente al carbón, a la generación nuclear y a parte de las importaciones de 
petróleo. De todos modos, con tecnologías actuales y sin empleo de recursos muy costosos, 
se podría satisfacer un 40 % del consumo mundial. 
 
3.1.3. Barreras para el uso de la biomasa y para el proceso de gasificación 
Las barreras técnicas, económicas y sociales parecen inabordables, actualmente, 
para el aprovechamiento de la biomasa en la sustitución de combustibles fósiles. Aunque, 
sin ser el desarrollo de esta tecnología relativamente alto, constituye un gran aporte dentro 
del ámbito energético en lo que se refiere a las energías renovables, excluyendo a la energía 
de origen hidráulico en este apartado. 
Quizá, el principal problema en el uso de la biomasa se encuentre en su recogida, transporte 
y almacenamiento, todos ellos procesos que encarecen su uso. La materia prima para ser 
aprovechada como biomasa tiene una baja densidad energética, lo que significa que ocupa 
mucho volumen y, por lo tanto, ofrece problemas en su transporte y almacenamiento. Los 
residuos que se utilizarán para fines energéticos deben ser tratados y acondicionados para 
su posterior uso como materia prima en un reactor de gasificación. También el gas obtenido 
como combustible para otras aplicaciones debe ser tratado para no causar perjuicio en la 
mayoría de motores y calderas de combustión. De hecho, el coste de producción energética 
proveniente de la biomasa es mayor que para el caso de la energía con origen en 
combustibles fósiles.   
En el caso de que se usase la biomasa en procesos de combustión para obtener energía, se 
obtendría un menor rendimiento energético en comparación con los combustibles fósiles. 
También existen barreras para el uso de la gasificación como medio alternativo a la 
combustión. Aunque el paso de un fenómeno de combustión a gasificación implica la 




reducción de los metales pesados evaporados en la atmósfera, a la vez que se aumenta la 
vida útil de los equipos y se disminuye la temperatura de reacción, y con ello las emisiones 
de NOx a la atmósfera, desde el punto de vista social, la gasificación es menos atractiva que 
la combustión, tecnológicamente más conocida y dominada. 
La mayor parte de la producción de biomasa tiene un carácter estacional, lo que la hace 
dependiente de la época y lugar donde se localice la producción. Tampoco se debe olvidar 
que el uso de cultivos para su aprovechamiento energético, que antes fueron usados con 
fines alimentarios, puede provocar un aumento de precio de los alimentos derivados de 
estos cultivos. 
Por otro lado, es necesario resolver los problemas técnicos derivados de las cenizas, como 
son los atascamientos y las cenizas volantes. En los últimos años, se ha experimentado con 
cañones de plasma para resolver este inconveniente en reactores de biomasa con origen en 
residuos sólidos urbanos. 
 
 
3.1.4. Características de la biomasa 
Las tecnologías comerciales actuales permiten procesar prácticamente todo tipo de 
combustibles con origen biomásico, aunque se deben cumplir una serie de condicionantes 
para conseguir un eficiente funcionamiento en el sistema aprovechando toda la biomasa 
disponible. 
La biomasa utilizada en el reactor debe tener una densidad mínima de 200 a 250 kg/m3, 
puesto que densidades menores provocarían problemas en el manejo de la biomasa en los 
conductos verticales. Además, con densidades menores se dificultaría la gasificación en 
lecho fluidizado, ya que la biomasa sería arrastrada por el gas de síntesis (syngas), 
ocasionando una pérdida de eficiencia y disponibilidad. 
Por otro lado, el tamaño de las partículas de biomasa debe ser homogéneo y estable en el 
tiempo, siendo, además, lo suficientemente pequeño como para conseguir que las 
reacciones se desarrollen a una velocidad adecuada y en un volumen razonablemente 




pequeño. Un tamaño de partícula pequeño permite aumentar la calidad del syngas, 
aumentar el tiempo de residencia para la rotura de las fracciones más pesadas y 
condensables (alquitranes), o bien para reducir el tamaño del reactor. No obstante, como ya 
se ha mencionado, un tamaño demasiado pequeño podría hacer que la biomasa se atascara 
en los conductos o que fuera arrastrada junto con las cenizas volátiles al exterior del reactor 
antes de tiempo. Generalmente, el diámetro de partícula no debe ser inferior a 2 ó 3 
milímetros. Diámetros inferiores a 2 mm provocan elevadas pérdidas de carga en 
gasificadores de lecho fijo de corrientes paralelas, disminuyendo la cantidad de aire 
disponible en la zona de oxidación, reduciendo la calidad del gas de síntesis obtenido, 
incrementando el contenido de alquitranes en el gas [15]. 
En cuanto a la humedad de la materia a gasificar, valores del 10 al 15% son los más 
adecuados. Secar más la biomasa presenta dos inconvenientes: a medida que se seca más el 
proceso resulta más costoso en términos energéticos y económicos; en segundo lugar, una 
biomasa secada más allá de su punto de equilibrio recupera la humedad al entrar con el aire 
ambiente. Generalmente, la humedad facilita la formación de hidrógeno, sin embargo 
reduce la eficiencia térmica. 
Un análisis elemental de la biomasa permite conocer la cantidad de aire u oxígeno que es 
necesario introducir como primera aproximación. Un análisis inmediato de la biomasa 
proporciona información sobre la cantidad de carbono fijo, volátiles, humedad y cenizas. 
Estos datos son importantes a la hora de seleccionar la tecnología de gasificación y el 
tiempo de residencia en el reactor, para reducir al máximo los inquemados carbonosos 
(char), es decir, agotar al máximo el poder calorífico inferior de la biomasa. 
Conociendo el poder calorífico del combustible se obtiene una idea aproximada del poder 
calorífico del gas de síntesis. El poder calorífico se puede calcular a partir del análisis 
elemental. 
Además, es importante que el volumen de cenizas entrantes (fracción mineral mezclada o 
adherida al combustible) sea lo más reducido posible, puesto que las cenizas absorben 
calor, ensucian los filtros, erosionan los conductos e, incluso, pueden llegar a ocasionar 
sinterizaciones. 





3.2. Conceptos de fluidización 
3.2.1. El fenómeno de fluidización 
La fluidización se define como la operación a través de la cual sólidos, inicialmente 
en reposo, son transformados a un estado con comportamiento de líquido como 
consecuencia del paso de una corriente ascendente de un fluido, gas o líquido, a su través 
tras alcanzar una velocidad bajo unas condiciones de mínima fluidización [3]. 
Kunii D. y Levenspiel O. [7] clasifican el comportamiento de un lecho dependiendo del 
caudal de fluido introducido y del tamaño de las partículas del lecho, como se muestra en la 
siguiente ilustración: 





Ilustración 2. Etapas de un lecho fluidizado en un reactor [7]. 
 
Si se introduce un pequeño caudal de fluido, éste se filtra a través de los huecos del lecho, 
sin causar apenas un cambio en el estado del movimiento de las partículas del lecho. Esta 
situación describe el comportamiento de un lecho fijo (figura 3.2.a). 
Con el aumento en el caudal de fluido a través del lecho, se logra un incremento en el 
movimiento y en la vibración de las partículas en el lecho, provocando la expansión del 
lecho. Con el aumento progresivo del caudal se llega a un estado de mínima fluidización 




(figura 3.2.b) en el que las fuerzas de fricción entre las partículas sólidas y fluidas se 
igualan al peso de las partículas del lecho. 
Una vez alcanzada la velocidad de mínima fluidización, si se sigue aumentando el caudal 
de fluido se pueden dar dos comportamientos asociados al tipo de fluido utilizado: 
 En condiciones normales de operación, un aumento de caudal de fluido aplicado a 
sistemas líquido-sólido provoca una expansión progresiva del lecho, denominado 
lecho fluidizado “homogéneo”, “particulado” o “no burbujeante” (figura 3.2.c). 
 
 En los sistemas gas-sólido se produce un exceso de gas alimentado sobre el estado 
de mínima fluidización, dando lugar a la formación de burbujas y canalizaciones. 
En estas condiciones corresponden a las de fluidización burbujeante (figura 3.2.d). 
Las ventajas de este estado se encuentran en que las burbujas producen un aumento 
en la superficie de contacto, y de reacción, entre el agente gasificante y las 
partículas del lecho, favoreciendo de esta manera las reacciones químicas que 
tengan lugar en él. 
 
Con el incremento del caudal de gas en un lecho burbujeante, las burbujas crecen con la 
altura del reactor, produciendo su coalescencia y formando pisos de lecho a lo largo de la 
zona de reacción, estado que se denomina “slugging”. En este contexto, si las partículas de 
lecho son finas, éstas descienden lentamente por la cara interna del reactor, rodeando la 
zona de crecimiento de las burbujas (figura 3.2.e). En el caso de que las partículas fueran 
gruesas, la zona superior al burbujeo se desplaza en forma de flujo pistón hacia arriba, hasta 
que, llegada una cierta altura de reactor, el piso desaparece, creándose otro piso en la zona 
superior al burbujeo, repitiéndose la secuencia (figura 3.2.f). 
Para caudales mayores de gas, existe una velocidad a partir de la cual las partículas son 
arrastradas, provocando turbulencias en el movimiento del lecho (figura 3.2.g). A 
velocidades superiores del gas, las partículas sólidas del lecho se desplazan junto con las 
del gas al exterior del reactor (figura 3.2.h). 




Para sistemas que operan en regímenes de fluidización altamente inestables (fases 
turbulentas y con transporte neumático), precisan de la utilización de ciclones que atrapen 
las partículas  arrastradas y las devuelvan al lecho. Si el arrastre fuese moderado, bastaría 
con la incorporación de un ciclón interior en el gasificador. Para arrastres mayores se 
precisan ciclones de mayor tamaño, instalados en el exterior del gasificador. 
 
3.2.2. Ventajas e inconvenientes en el uso de lechos fluidizados 
Cuando se usan reactores de lecho fluidizado se tienen ventajas y problemas 
derivados de su uso. Las ventajas de utilizar reactores de lecho fluidizado se enumeran a 
continuación [7]:  
 El continuo flujo de partículas permite un funcionamiento automático y de fácil 
manejo. 
 
 La mezcla rápida de sólidos hace que se pueda aproximar las condiciones de 
temperatura en todo el reactor a unas condiciones isotérmicas, haciendo que se 
pueda controlar de forma simple y fiable. 
 
 
 Todo el reactor, que se encuentra lleno de partículas de sólido bien mezcladas, 
tiene una gran inercia térmica, la cual puede resistir los cambios bruscos de 
temperatura, respondiendo lentamente a los cambios de condiciones de 
funcionamiento, dando un amplio margen de seguridad, evitando problemas 
derivados de la transferencia de calor por las reacciones altamente exotérmicas. 
 
 La circulación de sólidos entre dos lechos fluidizados hace que sea posible 








 Los reactores de lecho fluidizado son convenientes cuando se requieren 
operaciones a gran escala. 
 
 Las velocidades de transferencia de calor y de masa entre el gas, que actúa como 
agente gasificante, y las partículas de sólido son altas si se comparan con otros 
modos de contacto. 
 
 La tasa de transferencia de calor entre un lecho fluidizado y un objeto 
sumergido es alta; por lo tanto, los intercambiadores de calor dentro de lechos 
fluidizados requieren, relativamente, pequeñas áreas de superficie. 
Los inconvenientes de utilizar reactores de lecho fluidizado se exponen a continuación [7]: 
 Los lechos fluidizados burbujeantes son realmente complejos. En los lechos 
burbujeantes de partículas pequeñas, la dificultad para describir el flujo de gas 
representa ineficiencias de contacto del tipo gas-sólido. Esto es especialmente 
grave cuando se requiere una alta conversión del reactante gaseoso o se persigue 
una gran eficiencia de alguna reacción intermedia. 
 
 La mezcla rápida de sólidos en el lecho conduce a tiempos no uniformes de 
residencia de los sólidos en el reactor. Para un continuo tratamiento de sólidos, 
este hecho da como resultado un producto no uniforme y de bajo rendimiento, 
especialmente cuando se trabaja con altos niveles de conversión. Para 
reacciones catalíticas, el movimiento de partículas porosas, las cuales 
constantemente capturan y liberan moléculas de reactantes, contribuyen al 
retromezclado de reactante gaseoso, reduciendo, de este modo, la productividad 
y el rendimiento del gas de síntesis. 
 
 Partículas sólidas volátiles se pulverizan, otras son arrastradas por la corriente al 
exterior del reactor, debiendo ser reemplazadas por otras. 
 
 




 La erosión tanto en las tuberías como en el propio tanque del reactor debido a la 
abrasión por el paso de las partículas de sólido ha de tenerse en cuenta. 
 
 Para las operaciones no catalíticas a alta temperatura, la aglomeración y 
sinterización de las partículas finas pueden requerir una reducción de la 
temperatura de las operaciones, reduciendo, de este modo, la velocidad de 
reacción considerablemente. 
 
3.2.3. Parámetros que definen el estado de fluidización del lecho 
En el proceso de fluidización es fundamental conocer las características de las 
partículas que conforman el lecho, las particularidades del gas a inyectar, la geometría del 
reactor y las condiciones, como la presión y  la temperatura, del lecho. Las siguientes 
magnitudes sirven para responder a las cuestiones que han de ser resueltas y sirven como 
punto de partida y de control para la definición y simulación del modelo de reactor: 
 
 Temperatura dentro del reactor: es la temperatura a la cual se producen las 
reacciones en el interior del reactor. Debido al régimen burbujeante de la 
simulación, se ha considerado una temperatura uniforme para todo el reactor [7]. 
Para desarrollar un modelo homogéneo unidimensional en estado estacionario se 
considera que las temperaturas del lecho y del gas son iguales. La temperatura 
influye en las propiedades termodinámicas (densidad y viscosidad) del gas que 
actúa como agente gasificante. Un aumento en la temperatura supondría un 
descenso en el valor de la densidad y un incremento en la viscosidad del gas. 
 
 Esfericidad de una partícula, ф: es una de las propiedades del lecho y sirve para 
caracterizar la forma de las partículas no esféricas y/o irregulares y aproximar su 
geometría a la de una esfera, con el objeto de aproximar sus diámetros respectivos a 
un diámetro medio y, así, facilitar los cálculos. Se define según la expresión 3.1 [6] 
y [7]: 




Ecuación 3. 1 
઴ = ቂ ܁ܝܘ܍ܚ܎ܑ܋ܑ܍ ܌܍ ܝܖ܉ ܍ܛ܎܍ܚ܉
܁ܝܘ܍ܚ܎ܑ܋ܑ܍ ܌܍ ܝܖ܉ ܘ܉ܚܜí܋ܝܔ܉ቃܑ܏ܝ܉ܔ ܞܗܔܝܕ܍ܖ    
 
 
 Tamaño de partículas, dp: si la partícula es esférica se usa su propio diámetro. Es 
un valor medio para todas las partículas que conforman el lecho. Para partículas no 
esféricas se recurre a la expresión 3.2 [6] y [7]: 
Ecuación 3. 2 
܌ܘ = ઴ ∙ ܌܍ܛ܎   
 
 
Donde desf es el diámetro equivalente de la esfera que tiene el mismo volumen que la 
partícula y Φ es la esfericidad de la partícula, ya definida en la ecuación 3.1. 
En el caso de que se disponga de una distribución de tamaños de partículas, se tendría que 
definir un tamaño de partículas promedio. Esta definición se debe hacer en relación a la 
superficie de partícula, puesto que es esta superficie la que produce la resistencia de 
rozamiento al paso del flujo. De esta manera, el diámetro de partícula medio sería el 
tamaño único de partículas que tendría la misma área superficial total que la mezcla de 
tamaños en cuestión, como muestra la ecuación 3.3 [7]: 






   
 
 
Donde χi y dpi son la fracción másica y el tamaño de partícula en un intervalo de tamaños, 
respectivamente. Con el mismo fin, también se puede calcular el diámetro de partículas 
promedio experimentalmente, dependiendo de la magnitud del tamaño de las partículas. 
Para diámetros superiores a 5 milímetros se puede realizar una medición directa a través de 
un micrómetro o un calibre digital. Si el diámetro oscila entre los 0.4 y los 5 milímetros, se 
puede recurrir al tamizado de las partículas. Finalmente, si el tamaño es inferior a 0.4 
milímetros se deben utilizar sistemas electrónicos.  




Yang [15] estudió el efecto del tamaño de partícula de biomasa, utilizando cubos de 
biomasa de cuatro tamaños diferentes (5, 10, 20 y 35 mm), en el proceso de combustión, 
tanto en un planteamiento experimental como teórico, considerando que el lecho está 
dividido en tres zonas: zona gaseosa, zona de interacción sólido gas y lecho sólido 
(partículas no isotérmicas), lo que implica que, si se produce un cambio en el tamaño de las 
partículas, varía la distribución de temperatura en el interior del lecho sólido, con las 
consiguientes variaciones en las tasas de secado y de pirolisis.  
 
 Porosidad del lecho o fracción de huecos, ε: es la tercera propiedad del lecho y se 
define como la relación existente entre el volumen de huecos del lecho y el volumen 
total del mismo (contabilizando huecos y sólidos). 
La porosidad del lecho cuando comienza la fluidización recibe el nombre de porosidad a 
mínima fluidización y se representa con εmf. Esta porosidad depende de la forma y el 
tamaño de las partículas. Para partículas esféricas, suele tomar valores entre 0,4 y 0,45, 
aumentando ligeramente al disminuir el tamaño de las partículas. En ausencia de datos para 
materiales específicos, se pueden adoptar las expresiones empíricas sugeridas por Wen y 
Yu para estimar su valor: 





Ecuación 3. 5                   ૚ିઽܕ܎
઴∙ઽܕ܎૜
≅ ૚૚;   
 
 
Donde Φ es la esfericidad de las partículas y εmf  es la porosidad a mínima fluidización. 
Estando la porosidad del lecho y el parámetro de esfericidad relacionados (ecuaciones 3.4 y 
3.5), la ilustración 3.3 muestra los datos típicos de porosidad del lecho para tres tipos de 
lechos. En la gráfica se observa que la porosidad disminuye a medida que la esfericidad 
aumenta. 
 





Ilustración 3. Gráfico de valores típicos de porosidad según esfericidad de partícula para tres 
tipos de relleno [7]. 
 
No obstante, cuando las partículas sólidas del lecho presenten diámetros entre 50 y 500 µm 
se puede utilizar la expresión de la ecuación 3.6 [7]: 
Ecuación 3. 6 
ઽܕ܎ = ૚ − ૙.૜૞૟ ∙ (ܔܗ܏܌ܘ − ૚)   
 
 
Donde dp es el tamaño de partícula, en µm. 
 
 Caída de presión en el lecho en condiciones de mínima fluidización, ∆ࡼ࢓ࢌ: este 
parámetro sirve para explicar cómo se produce el fenómeno de fluidización. En un 
lecho de partículas con flujo ascendente, la  circulación de un gas o un líquido a 
baja velocidad no produce el movimiento de las partículas. El fluido circula por los 
huecos del lecho perdiendo presión. Esta caída de presión en un lecho estacionario 
de sólidos viene dada por la ecuación 3.7 [18]: 
Ecuación 3. 7 
∆۾ܕ܎ = (૚ − ઽܕ܎) ∙ (ૉܘ − ૉ܎) ∙ ܏ ∙ ۶ܕ܎  
 




Donde el subíndice “mf” se refiere a las condiciones a mínima fluidización; ε es la 
porosidad del lecho; ρp y ρf indican las densidades de partícula y del fluido, en kg/m3, 
respectivamente; g es la aceleración de la gravedad, en m/s2 y Hmf es la altura del lecho en 
el reactor en condiciones de mínima fluidización. 
Si se aumenta progresivamente la velocidad del fluido, aumenta la caída de presión y el 
rozamiento sobre las partículas individuales. Se alcanza, entonces, un punto en el que las 
partículas no permanecen por más tiempo estacionarias, es decir, “fluidizan” por la acción 
del líquido o el gas.  
De esta ecuación también se desprende que la porosidad local está dada por el gradiente de 
presión [18]. 
 
 Velocidad mínima de fluidización, ࢛࢓ࢌ: los regímenes de fluidización, explicados 
anteriormente, dependen del caudal, o de la velocidad, del gas inyectado. Para 
alcanzar el estado de fluidización se necesita una velocidad de mínima fluidización. 
Si se quiere alcanzar un estado de fluidización burbujeante se debe superar esta 
velocidad. Según Kunii [7], para alcanzar el estado de fluidización se necesita que 
la velocidad superficial del gas sea mayor que la velocidad mínima de fluidización. 
En cambio, Wen Yang propone limitar superiormente la velocidad del gas, 
estableciendo como condición que el diámetro de burbuja ha de ser menor que 0.66 
veces el diámetro del reactor; traducido a velocidades, es que la velocidad 
superficial del gas debe ser menor que 6 veces la velocidad de mínima fluidización. 
Para definir la velocidad de mínima fluidización del gas se ha optado por seguir el 
modelo de Ergun y Orning [2], calculando antes el número de Reynolds: 
 
 Número de Reynolds de partícula en condiciones de mínima 
fluidización, Re: el número de Reynolds de partícula en condiciones 
de mínima fluidización se calcula según la ecuación 3.8, [2] y [7]: 
Ecuación 3. 8 
܀܍ܕܑܖܑܕ܉܎ܔܝܑ܌ܑܢ܉܋ܑܗܖ = ൫(૜૜,ૠ૛ + ૙,૙૝૙ૡ ∙ ۯܚ)૙,૞൯ − ૜૜,ૠ  
 




Donde Ar es el número de Arquímedes que se calcula con la ecuación 3.9 [25]: 
Ecuación 3. 9 
ۯܚ = ൫܌ܘ૜൯ ∙ ૉ܎ ∙ ܏ ∙ ൫ૉܘିૉ܎൯ૄ܎૛    
 
 
Donde dp es el tamaño de las partículas, en metros; ρp y ρf indican las densidades de 
partícula y del fluido, en kg/m3, respectivamente; g es la aceleración de la gravedad, en 
m/s2 y µf es la viscosidad dinámica del fluido, en este caso aire, en kg/m.s. La ecuación 
3.10 es la expresión resultante para el cálculo de la velocidad mínima de fluidización 
siguiendo el modelo de Ergun y Orning [2]: 
Ecuación 3. 10 
ܝܕ܎ = ܀܍ܕíܖܑܕ܉ ܎ܔܝܑ܌ܑܢ܉܋ܑóܖ∙ૄ܎ૉ܎∙܌ܘ     
Donde Re   es el número de Reynolds a mínima fluidización; µf es la 
viscosidad dinámica del fluido inyectado, en kg/m.s; ρf indica las densidades del fluido, en 
kg/m3 y dp es el tamaño de las partículas del lecho, en metros. 
 
 
 Estado de fluidización, EF: se define como el cociente entre la velocidad 
superficial del gas y la velocidad de mínima fluidización. El estado de fluidización, 
junto con el tamaño de partícula, define los distintos estados de fluidización 
comentados anteriormente en este mismo apartado. Según Yan [12], Kunii [7] y 
Yang, para alcanzar el estado de formación de burbujas basta con superar el valor 
de la velocidad de mínima fluidización. Yang acota este valor, proponiendo que la 
velocidad superficial del gas ha de ser inferior a seis veces la velocidad de mínima 
fluidización. Generalmente, se dispone de un único gasificador, por lo que 
modificando el estado de fluidización se puede eliminar la influencia de las 
dimensiones de éste. Este cociente puede adoptar valores comprendidos entre 2 y 6. 
 




 Velocidad superficial del gas, ࢛૙: esta velocidad depende del estado de fluidización 
del lecho y de la velocidad en condiciones de mínima fluidización del gas. Se define 
según la ecuación 3.11: 
Ecuación 3. 11 
ܝ૙ = ۳۴ ∙ ܝܕ܎   
 
 
Donde EF representa el estado de fluidización que puede oscilar entre 2 y 6 y umf  es la 
velocidad del gas inyectado en condiciones de mínima fluidización, en m/s. 
 
 Factor de expansión del lecho, Fbe: tras el comienzo del fenómeno de fluidización, 
el lecho se expande y alcanza mayor altura en el reactor. Para calcular este 
parámetro se utilizan las ecuaciones 3.12 y 3.13 [2], para valores de diámetro en la 
base del lecho menores y mayores a 0.0635 metros, respectivamente: 
Ecuación 3. 12 
۴܊܍ = ૚ + (૚.૙૜૛∙(ܝ૙ିܝܕ܎)૙.૞ૠ∙ૉ܏܉ܛ૙.૙ૡ૜)
ૉܘ૙.૚૟૟∙ܝܕ܎૙.૙૟૜∙۲ܜ૙.૝૝૞   
  
Ecuación 3. 13 
۴܊܍ = ૚ + ૚૝.૜૚∙(ܝ૙ିܝܕ܎)૙.ૠ૜ૡ∙܌ܘ૚.૙૙૟∙ૉܘ૙.૜ૠ૟
ૉ܏૙.૚૛૟∙ܝܕ܎૙.૞૜ૠ    
 
 
Donde u0 es la velocidad superficial del gas, en m/s; umf  es la velocidad mínima de 
fluidización, en m/s; ρgas es la densidad del gas que actúa como agente gasificante, en 
kg/m3; ρp es la densidad de las partículas que componen la biomasa, en kg/m3; Dt es el 
diámetro en la base del lecho, en metros. En este trabajo se utiliza la ecuación 3.13, ya que 
en todas las simulaciones se considera el diámetro en la base del lecho mayor a 0.0635 
metros. 
El grado de expansión del lecho depende del tamaño de partícula del material del lecho 
(ecuaciones 3.12 y 3.13). Cuando el tamaño de partícula es pequeño el resultado son 
elevadas expansiones del lecho. Pero las diferencias empiezan a ser mayores a elevadas 
velocidades [18]. 





 Altura del lecho a mínima fluidización, H: se obtiene a partir del diámetro del 
reactor  y de un coeficiente de belleza, o esbeltez, definido como el cociente entre la 
altura y el diámetro del reactor, según la expresión 3.14: 
Ecuación 3. 14 
۶ = ۲ܚ܍܉܋ܜܗܚ ∙ ܚ܍ܔ۶/۲  
 
 
Donde Dreactor es el diámetro del reactor, en metros y relH/D es la relación de belleza del 
reactor. El tiempo de residencia de las reacciones que tienen lugar dentro del reactor 
depende de la geometría del propio reactor y del caudal de gas que se inyecte. A través de 
la esbeltez, o relación de belleza, se tiene control sobre la geometría del reactor. 
 
 Altura del lecho tras la expansión, Hexp: se define como el producto de la altura del 
lecho a mínima fluidización por el factor de expansión del lecho, como muestra la 
ecuación 3.15: 
Ecuación 3. 15 
۶܍ܠܘ = ۶ ∙ ۴܊܍    
 
 
 Diámetro de burbuja inicial formada en la superficie del distribuidor, db0: este 
diámetro se define según la ecuación 3.16 [2]: 
Ecuación 3. 16 
܌܊૙ = ૚.૜ૡ ∙ ܏ି૙.૛ ∙ [ۯܚ ∙ (ܝ૙ − ܝܕ܎)ۼ܌ ]૙.૝ 
 
 
Donde g es la aceleración de la gravedad, en m/s2; Ar es la superficie transversal del reactor 
definida como π ∙ D୰ୣୟୡ୲୭୰ଶ 4ൗ , en m2; u0 es la velocidad superficial del gas, en m/s;  umf es 
la velocidad mínima de fluidización, en m/s y Nd es el número de orificios en el 
distribuidor, por donde entra el gas. 
 




 Diámetro de burbuja máximo teórico obtenido por la completa coalescencia de las 
burbujas, dbm: este diámetro se calcula según la expresión 3.17 [2]: 
Ecuación 3. 17 
܌܊ܕ = ૛.૞ૢ ∙ ܏ି૙.૛ ∙ [ۯܚ ∙ (ܝ૙ − ܝܕ܎)]૙.૝  
 
Donde g es la aceleración de la gravedad, en m/s2; Ar es la superficie transversal del 
reactor, definida como π ∙ D୰ୣୟୡ୲୭୰ଶ 4ൗ , en m2; u0 es la velocidad superficial del gas, en m/s 
y  umf es la velocidad mínima de fluidización, en m/s. 
 
 
 Diámetro de burbuja efectivo medio en función de la altura en el reactor, db(z): 
este diámetro se calcula según la ecuación 3.18 [2]: 
Ecuación 3. 18 
܌܊(ܢ) = ܌܊ܕ− (܌܊ܕ− ܌܊૙) ∙ ܍ܠܘ ( ି૙.૜∙ܢ۲ܚ܍܉܋ܜܗܚ)  
 
 
Donde dbm es el diámetro de burbuja máximo teórico obtenido por la completa 
coalescencia de las burbujas, en metros; db0 es el diámetro de burbuja inicial formada en la 
superficie del distribuidor, en metros; z es la coordenada para la altura a lo largo del 
reactor, en metros y Dreactor es el diámetro del reactor, también en metros. 
 
 Velocidad de una burbuja libre en un lecho infinito, ࢛࢈࢘: la expresión que 
determina esta velocidad es la ecuación 3.19 [7]: 
 
Ecuación 3. 19 
ܝ܊ܚ = ૙.ૠ૚૚ ∙ ඥ܏ ∙ ܌܊(ܢ)      
 
 
Donde g es la aceleración de la gravedad, en m/s2 y db(z) es el diámetro de burbuja efectivo 








 Velocidad de una burbuja, ࢛࢈: se define según la ecuación 3.20, [2] y [7]: 
 
Ecuación 3. 20 
ܝ܊ = ૎ ∙ (ܝ૙ − ܝܕ܎) + ܝ܊ܚ   
 
 
Donde φ es un parámetro ajustable que vale entre 0.6 y 0.8; u0 es la velocidad superficial 
del gas, en m/s; umf es la velocidad mínima de fluidización, en m/s y ubr es la velocidad de 
una burbuja libre en un lecho infinito, en m/s. La velocidad de una burbuja también se 
puede definir como [2]: 
Ecuación 3. 21 
ܝ܊ = ܝܞܑܛ + ܝ܊ܚ        
 
Donde uvis es la velocidad visible dada por [2]: 
Ecuación 3. 22 
ܝܞܑܛ = ૎ ∙ (ܝ૙ − ܝܕ܎)  
 
 
 Fracción de volumen ocupado por las burbujas, εb: se define por la siguiente 
ecuación [2]: 
Ecuación 3. 23 
ઽ܊ = ૚ − ૚۴܊܍   
 
 
Donde Fbe es el factor de expansión del lecho. 
 
 Fracción de vacío en el lecho, εf: queda definido por la siguiente expresión [2]: 
Ecuación 3. 24 
ઽ܎ = ઽ܊ + (૚ − ઽ܊) ∙ ઽܕ܎  
 
 
Donde εb es la fracción de volumen ocupado por las burbujas y εmf es la porosidad del lecho 
a mínima fluidización (ecs. 3.4, 3.5 y 3.6). 
 




 Fracción de volumen ocupado por sólidos, εs: es otra forma de definir el anterior 
parámetro, lo que no está ocupado por sólidos está vacío y viceversa. Se define 
entonces como: 
Ecuación 3. 25 
ઽܛ = ૚ − ઽ܎  
 
 
Donde εf es la fracción de vacío en el lecho. 
 
 Relación área-volumen en una burbuja, ab: este parámetro se define como [25]: 





Donde db(z) es el diámetro de burbuja efectivo medio en función de la altura en el reactor 
(coordenada z), en metros. 
 
 Equivalence ratio, ER: este parámetro se define como la división de dos cocientes, 
la relación real de aire/combustible entre la relación estequiométrica de 
aire/combustible. El Equivalence Ratio se expresa en la siguiente ecuación: 
Ecuación 3. 27 
۳܀ = ቀ̇ܕ܉ܑܚ܍ ̇ܕ܋ܗܕ܊ൗ ቁܚ܍܉ܔ
ቀ̇ܕ܉ܑܚ܍ ̇ܕ܋ܗܕ܊
ൗ ቁ
܍ܛܜ܍ܙܑܗܕéܜܜܚܑ܋ܗ   
 
 
Donde ṁୟ୧୰ୣ y ṁୡ୭୫ୠ son los gastos másicos de aire y combustible, en este caso biomasa 
(ṁୠ୧୭), respectivamente, en kg/s. 
 
 Gasto másico de biomasa, ࢓̇࢈࢏࢕: se define a partir del Equivalence Ratio, 
despejando el caudal de biomasa real de la ecuación 3.27: 
 











Donde ṁୟ୧୰ୣ y ṁୠ୧୭ son los gastos másicos de aire y biomasa, respectivamente, en kg/s y 
ER es el Equivalence Ratio. Para calcular el gasto másico de biomasa, antes es preciso 
definir la relación de dosado estequiométrico del proceso. La siguiente expresión muestra, 
según un análisis elemental, lo que entra y sale del reactor: 
Ecuación 3. 29 
 
۱૏܋۶૏۶۽૏۽ۼ૏ۼ + ܉ ∙ (۽૛ + ૜.ૠ૟ ∙ ۼ૛) → ܊ ∙ ۱۽૛ + ܋ ∙ ۶૛۽ + ܌ ∙ ۼ૛  
 
 
Donde χୡ, χୌ, χ୓ y χ୒ son las fracciones másicas del carbono, del hidrógeno, del oxígeno y 
del nitrógeno, especies principales que componen la biomasa a la entrada del reactor, 
valores dados por Yan para el reactor de Winkler. Para equilibrar la reacción se hallan los 
coeficientes estequiométricos a, b, c y d: 
 
Tabla 1. Cálculo de coeficientes para el equilibrado de la reacción de la expresión 3.29. 
Especie Cantidad Reactante Cantidad 
Producto 
Coeficiente 
C ߯௖ b b=߯௖ 
H ߯ு 2.c c=߯ு/2 
O 2.a + ߯ை 2.b + c a=߯௖+߯ு/4-߯ை/2 
N 3.76.2.a + ߯ே 2.d d=3.76 ∙ ቀ߯௖ + ఞಹସ − ఞೀଶ ቁ + ఞಿଶ  
 
Aplicando los coeficientes a la definición de dosado estequiométrico, éste queda según la 
siguiente ecuación: 






܍ܛܜ܍ܙܝܑܗܕéܜܚܑ܋ܗ = ૏܋∙۾ۻ۱ା૏۶∙۾ۻ۶ା૏۽∙۾ۻ۽ା૏ۼ∙۾ۻۼቀ૏܋ା૏۶૝ ି૏۽૛ ቁ∙(૛∙۾ۻ۽ାૠ.૞૛∙۾ۻۼ)     
 
 




Donde χୡ, χୌ, χ୓ y χ୒ son las fracciones másicas del carbono, del hidrógeno, del oxígeno y 
del nitrógeno, dadas por Yan para el reactor de Winkler [12]; PMC, PMH, PMO y PMN son 
los pesos moleculares del carbono, del hidrógeno, del oxígeno y del nitrógeno, 
respectivamente, en kg/mol. Sustituyendo la ecuación 3.30 en la ecuación 3.28 se obtiene 
finalmente el gasto másico de biomasa a la entrada del reactor: 











Este valor no está exento de la fracción de humedad ni de ceniza. Teniendo en cuenta estos 
valores se puede estimar el gasto másico de biomasa seca: 
Ecuación 3. 32 
̇ܕ܊ܑܗ ܛ܍܋܉ = (̇ܕ܊ܑܗ)ܚ܍܉ܔ ∙ (૚ −૑) ∙ (૚ − ܉ܛܐ)  
 
 
Donde ω es el tanto por ciento de humedad presente en la biomasa; ash es el porcentaje de 
ceniza encontrada en la biomasa. 
 
 Gasto másico de aire, ࢓̇ࢇ࢏࢘ࢋ: se calcula a partir de la velocidad superficial del gas 
(u଴), el diámetro del reactor (Dr) y la densidad del propio gas a la entrada del 
reactor. El gasto másico de aire se define según la siguiente ecuación: 
Ecuación 3. 33 
̇ܕ܉ܑܚ܍ = ܝ૙ ∙ ૈ∙۲ܚ૛૝ ∙ ૉ܏܉ܛ  
 
 
Donde ρ୥ୟୱ es la densidad del aire, o del gas inyectado, a la entrada del reactor, en kg/m
3. 
Si en vez de trabajar con gastos másicos se decidiera trabajar con flujos molares (mol/s), 
bastaría con dividir el gasto másico del gas (kg/s) entre el peso molecular del propio gas 
(kg/mol). Se observa en la ecuación 3.33 y, a partir de la definición de la velocidad 
superficial del gas, en la ecuación 3.11, que, si se aumenta el parámetro del estado de 
fluidización también aumenta el caudal de gas inyectado en el reactor.  





3.2.4. Lechos rellenos 
Dependiendo del combustible se utilizan distintos materiales de lecho [3]: 
 Arena o gravilla: se emplea para combustibles de baja ceniza tales como virutas de 
madera; 
 
 Piedra caliza: se usa con carbones con alto contenido en azufre; 
 
 Ceniza de carbón: se utilizan con carbones con alto o medio contenido de ceniza, 
donde no se requiere retener el azufre. 
También se puede trabajar con materiales sintéticos para evitar la aglomeración de cenizas. 
En ocasiones se emplea una combinación de varios tipos de materiales de lecho. 
 
3.2.5. Teoría de las de las Dos Fases 
El lecho fluidizado de burbujas consiste en dos fases: Fase de Burbujas y Fase de 
Emulsión. La fase de emulsión es una fase continua y contiene todas las partículas y una 
fracción de gas. En esta fase empiezan a aparecer las condiciones para la fluidización. Todo 
el gas en exceso del que es requerido para mantener las condiciones de emulsión atraviesa 
el lecho formando burbujas, creando lo que se denomina fase burbuja. Este es un concepto 
hidrodinámico [3]. A continuación se explican algunas consideraciones realizadas al 
respecto: 
 El flujo neto de gas consiste en la generación de moles de gas en la fase de emulsión 
debido a la devolatilización de las partículas de combustible en reacciones 
homogéneas y heterogéneas [3]. Además, esta devolatilización se considera 
instantánea [7], ya que ésta suposición facilita el cálculo y no afecta en gran medida 
a los resultados.  
 




 El cambio de volumen del gas en el lecho es normalmente despreciable en la 
modelización del reactor. Pero la variación del volumen del gas debido a reacciones 
en las burbujas puede resultar significativa [3].  
 
 La velocidad de las burbujas, o velocidad visible es menor o similar a la diferencia 
entre la velocidad superficial del gas y la velocidad a mínima fluidización según la 
ecuación 3.22 [11]. 
 
 El término de aporte neto derivado de las reacciones químicas depende de la fase, 
de las reacciones, de la temperatura y de las concentraciones de especies en cada 
fase. Para recrear la transferencia de masa entre ambas fases se siguen las siguientes 
ecuaciones de conservación para la fase emulsión (3.34) y para la fase burbuja 
(3.35): 




= ۯܚ ∙ ቂ܉܊(ܢ) ∙ ܓ۰۳(ܢ) ∙ ൫܋ܑ,܊ − ܋ܑ,܍൯ − ∆۴۳,ܑ + (૚ − ઽ܊) ∙ [ઽܕ܎ ∙෍൫હܑܚܒ,܍,܏܉ܛష܏܉ܛ ∙ ܚܒ,܍,܏܉ܛି܏܉ܛ൯+ (૚ − ઽܕ܎) ∙ ܉ܛ ∙෍൫હܑܚܒ,܍,܏܉ܛషܛóܔܑ܌ܗ ∙ ܚܒ,܍,܏܉ܛିܛóܔܑ܌ܗ൯]ቃ 
 
 
Ecuación 3. 35  
      
܌܎ܑ,܊
܌ܢ
= ۯܚ ∙ ቂ܉܊(ܢ) ∙ ܓ۰۳(ܢ) ∙ ൫܋ܑ,܍ − ܋ܑ,܊൯+ ∆۴۳,ܑ + ઽ܊ ∙෍൫હܑܚܒ,܊,܏܉ܛష܏܉ܛ ∙ ܚܒ,܊,܏܉ܛି܏܉ܛ൯ቃ 
 
  
Donde Ar es la superficie transversal del reactor, en metros cuadrados; ab, es la relación 
área-volumen en una burbuja (3.26), en m-1; ci,b y ci,e son las concentraciones molares de la 
especie “i” en las fases burbuja y emulsión, respectivamente, en mol/m3; ΔFE,i es el término 
de transferencia de flujo molar entre las fases emulsión y burbuja; εb es la fracción de 
volumen ocupado por las burbujas (3.23); εmf es la porosidad del lecho a mínima 
fluidización (ecs. 3.4, 3.5 y 3.6); ߙ௜
௥ೕ,೐,೒ೌೞష೒ೌೞ,ߙ௜௥ೕ,್,೒ೌೞష೒ೌೞy ߙ௜௥ೕ,೐,೒ೌೞషೞó೗೔೏೚son los coeficientes 
estequiométricos de las especies “i” en cada reacción “j”, perteneciente al grupo de 
reacciones gas-gas, u homogéneas, o gas-sólido, o heterogéneas, en las fases emulsión o 
burbuja (“e” ó “b”);ݎ௝,௘,௚௔௦ି௚௔௦, ݎ௝,௘,௚௔௦ି௦ó௟௜ௗ௢  y ݎ௝,௕,௚௔௦ି௚௔௦ son las velocidades de reacción 




de las reacciones “j” heterogéneas y homogéneas en las fases burbuja y emulsión; as es el 
área específica de las partículas, en m-1, y se define según la siguiente ecuación: 
Ecuación 3. 36 
܉ܛ = ૟܌ܘ 
 
Donde  dp es el tamaño de partícula (3.2). 
kBE es el coeficiente de transferencia de masa entre fases (Sit y Grace). En realidad es una 
velocidad de transferencia entre fases, en m/s, y se define según la siguiente ecuación [7] y 
[20]: 
Ecuación 3. 37 
ܓ۰۳ = ܝܕ܎૜ + ට૝∙۲۵∙ઽܕ܎∙ܝ܊ૈ∙܌܊(ܢ)   
 
 
Donde ݑ௠௙  es la velocidad mínima de fluidización (3.10), en m/s; εmf es la porosidad del 
lecho a mínima fluidización (ecs. 3.4, 3.5 y 3.6); ݑ௕ es la velocidad de una burbuja (3.20), 
en m/s; db(z) es el diámetro de burbuja efectivo medio en función de la altura en el reactor 
(3.18), en metros; DG es la difusividad del aire, en m2/s, definida según la siguiente 
ecuación: 
Ecuación 3. 38 
۲۵ = ૡ.૟ૠૠ ∙ ૚૙ି૞ ∙ ܂૚.ૠ૞۾   
 
 
Donde T es la temperatura en el reactor, en Kelvin y P es la presión en el reactor, en 
Pascales. 
 




3.3. Conceptos de gasificación 
3.3.1. El fenómeno de gasificación 
Los sistemas de gasificación se vienen usando desde hace muchos años, ya que han 
demostrado ser una buena alternativa para resolver los problemas energéticos en 
comunidades aisladas del sistema electroenergético [23]. La gasificación no es, por tanto, 
una tecnología que se haya desarrollado recientemente, sino que ha sido un recurso habitual 
en tiempos de carencia o escasez de combustibles ligeros, ya que permite convertir sólidos 
(carbón, biomasa) en gases que pueden ser utilizados en motores de combustión interna, 
externa (tipo Stirling), turbinas y calderas. 
Después de la doble crisis de los combustibles, de 1973 y 1979, se puso en evidencia el 
efecto nocivo de los elevados costes del petróleo, en continuo aumento, en la economía. 
Como resultado, se produjo un incremento del interés por las fuentes nacionales de energías 
renovables, de las cuales, la biomasa, en forma de madera o de residuos agrícolas, es la 
fuente con mayor disponibilidad en muchos países en desarrollo [23].  
La gasificación se refiere a un grupo de procesos que convierte combustibles líquidos, o 
sólidos, en combustible gaseoso con o sin contacto con un medio gaseoso [3]. El proceso de 
gasificación de biomasa engloba un conjunto de reacciones termoquímicas, desarrollándose 
en un ambiente pobre en oxígeno, dando como resultado la transformación de un sólido en 
una serie de gases susceptibles de ser utilizados en aplicaciones industriales, tras ser 
debidamente acondicionados para tal efecto. Por otra parte, el concepto de gasificación se 
puede emplear en sintetizar combustibles líquidos de alta calidad. En la siguiente 
ilustración se puede ver que la gasificación convierte residuos en productos de interés para 
la industria química, metalurgia, productora de gas y de electricidad, entre otras. 





Ilustración 4.Aplicaciones en las que resulta útil el proceso de gasificación [5]. 
 
En el proceso de gasificación, la celulosa se transforma en hidrocarburos más ligeros, 
incluso en monóxido de carbono e hidrógeno. Esta mezcla de gases se denomina gas de 
síntesis o ”syngas”. Cuando se emplea aire como agente gasificante, el syngas tiene un 
poder calorífico inferior a la sexta parte del gas natural. El agente gasificante se compone 
de oxígeno y un gas, o mezcla de ellos, que aporta calor para las reacciones. El vapor de 
agua puede ser el único medio para la gasificación, en cuyo caso se necesitaría una fuente 
de calor externa para que proporcionara el suficiente calor para la reacción endotérmica de 
gasificación. 
Dependiendo de la tecnología, el combustible y el agente gasificante, se obtendrán 
rendimientos energéticos entre un 70 y un 80%. El resto de la energía introducida en el 
combustible se emplea en las reacciones endotérmicas, en las pérdidas de calor del reactor, 
en el enfriamiento del syngas, necesario para su secado y filtración, y en el lavado (cuando 
sea necesaria la eliminación de alquitranes). 
La gasificación, por su capacidad para producir combustibles aptos para motores de 
combustión interna, turbinas y calderas, está tomando gran auge en todo el mundo, incluida 
España. Para grandes potencias, y con objeto de producir un gas destinado a la combustión 
(poco exigente en alquitranes y partículas) existen plantas operando desde hace bastante 
tiempo en Escandinavia. 




Sin embargo, últimamente se tiende a plantas de gasificación de biomasa de menor tamaño, 
capaces de procesar entre 7.000 y 8.000 toneladas de biomasa al año, produciendo un gas 
de suficiente calidad como para alimentar a un motogenerador. Estos desarrollos tienen 
especial interés en España, donde no se generan grandes concentraciones de biomasa y 
resulta atractivo producir electricidad y disponer de calor para actividades industriales. 
Entre sus ventajas cabe destacar, además de sustituir a los combustibles ligeros de origen 
fósil, la posibilidad de obtener altos rendimientos eléctricos a partir de biomasa, algo 
realmente difícil con su combustión directa para generación de vapor y posterior expansión 
de éste en un turbo alternador. Mediante gasificación se pueden alcanzar rendimientos 
eléctricos de hasta un 30-32% a través del uso de moto-generadores accionados por gas de 
síntesis, mientras que con un ciclo Rankine convencional simple las cifras rondan un 22% 
de rendimiento eléctrico. 
Como en todos los sistemas de producción/transformación de energía, es necesaria cierta 
alimentación eléctrica para mantener todo el proceso en depresión, con el objeto de evitar la 
fuga de cualquiera de los gases que se producen en el proceso. 
 
 




Independientemente de que el lecho sea fluidizado o móvil, la biomasa pasa por 
cuatro fases [16] que se pueden diferenciar en: 
 
 Secado: la primera etapa  consiste en el calentamiento hasta 100 ºC, provocando el 
secado de la biomasa por evaporación del agua contenida en la misma, y que 
absorbe el calor sensible para elevar la temperatura, además del calor necesario para 
la evaporación del agua. Conforme aumenta la temperatura, se volatilizan los 
compuestos de bajo peso molecular. Con objeto de desarrollar el modelo de 
simulación, algunos autores [7] suponen la volatilización instantánea a la entrada 




del reactor, obteniendo pequeñas diferencias, que son asumibles, comparado con lo 
que resultaría del estudio de la cinética de volatilización a lo largo del lecho.  
 
 Pirolisis: la segunda etapa, que también absorbe calor, es la de pirolisis (ruptura por 
calor), en la que se rompen las moléculas grandes dando lugar a otras de cadena más 
corta que, a la temperatura del reactor, están en fase gaseosa. 
 
 
 Reducción: la tercera etapa es la de reducción, por combinación del vapor de agua, 
producido en la primera etapa, con el dióxido de carbono, arrastrado por la corriente 
del gasificante (en reactores updraft y downdraft) desde la última etapa (oxidación). 
 
 Oxidación: la cuarta etapa es la oxidación de la fracción más pesada (carbonosa o 
”char”) de la biomasa al entrar en contacto con el agente gasificante (aire, oxígeno 
o vapor de agua). 
 
 
3.3.2.2.Cinética de las reacciones 
 
Los modelos cinéticos permiten conocer información esencial en mecanismos 
cinéticos para describir la conversión de char durante la gasificación de la biomasa, lo cual 
es de gran importancia en el diseño de gasificadores, en su evaluación y en su mejora. En la 
conversión de char muchos investigadores han usado cinéticas de reacción globales que 
llevan implícitas muchos pasos elementales de reacciones. Por otro lado, se han 
desarrollado modelos no isotérmicos para la gasificación de partículas simples, los cuales 
están basados en relaciones empíricas para las reacciones de Boudouard y reacciones 
(primarias) de agua-gas, mientras que la presencia de metano no se tenía en cuenta. Wang y 
Kinoshita (1993) propusieron un interesante modelo cinético para la zona de reducción en 
un gasificador de lecho fluidizado describiendo el mecanismo de reacción superficial 
usando los siguientes esquemas de reacción química [27]: 




ܥ + ܥܱଶ ↔ 2ܥܱ  (R1) 
ܥ + ܪଶܱ ↔ ܥܱ + ܪଶ (R2) 
ܥ + 2ܪଶ ↔ ܥܪସ  (R3) 
ܥܪସ + ܪଶܱ ↔ ܥܱ + 3ܪଶ (R4) 
Este modelo es utilizado también en la cinética de Avdesh. La zona de reacción para la 
reducción de char ha sido descrita por estas cuatro reacciones globales para predecir las 
composiciones de gas de siete especies gaseosas (CO, CO2, H2, H2O, CH4, N2 y char). En 
la expresión R1, reacción de Boudouard, a temperaturas inferiores a 700 ºC, el producto 
predominante es el dióxido de carbono, mientras que a temperaturas superiores es el 
monóxido de carbono. En este esquema global, el char es consumido gradualmente en 
completa ausencia de O2, debido a las reacciones char-gas y a las reacciones gas-gas. 
También, se asume que todos los productos gaseosos se comportan de manera ideal. El N2 
se considera inerte, aunque afecta a la densidad energética final del gas combustible [27]. 
En el transcurso de estas reacciones endotérmicas, la temperatura del lecho de char, 
provoca una reducción en los productos de la combustión, ya que el lecho de char está, 
principalmente, dominado por reacciones endotérmicas heterogéneas de char sólido con los 
productos gaseosos de la reducción (R1; R2, reacción primaria de agua-gas; R3, reacción 
del metano; y R4, steam reforming reaction). 
Estas reacciones de tipo heterogéneo, o de gas-sólido, se producen en la fase emulsión del 
gasificador. En ambas fases se producen las siguientes reacciones homogéneas de la etapa 
de oxidación, o gas-gas [2]: 
ܥܱ + ܪଶܱ ↔ ܪଶ + ܥܱଶ (R5) 
ܪଶ + ଵଶܱଶ ↔ ܪଶܱ  (R6) 
ܥܱ + ଵ
ଶ
ܱଶ ↔ ܥܱଶ  (R7) 
ܥܪସ + 2ܱଶ ↔ ܥܱଶ + 2ܪଶܱ   (R8) 




En las reacciones R1, R2, R3, R4 se puede producir un cambio en el volumen de gas en el 
lecho. Las reacciones que tienen lugar únicamente en la fase burbuja permiten sólo cambiar 
el volumen en esta fase y no contribuyen al flujo neto. Las mayores contribuciones al flujo 
neto por la generación de gases son debidas a las reacciones heterogéneas, a las reacciones 
homogéneas R6 y R7 en la fase emulsión y a la volatilización de la biomasa. 
Por otro lado, la relación entre el monóxido y el dióxido de carbono en los productos de la 
combustión es incierta y muy complicada de determinar. No obstante, se asume que la 
combustión de char sigue el siguiente esquema [2]: 
ܥ + ߔܱଶ → 2 ∙ (1 −ߔ)ܥܱ + (2 ∙ ߔ − 1)ܥܱଶ        (R9) 
Donde Φ se define como un parámetro ajustable, tomándose 0.85 de acuerdo a los 
resultados de anteriores experiencias en distintos proyectos [2]. La velocidad de esta 
reacción es asumida para estar bajo el control de la difusión, dependiendo de la cantidad de 
oxígeno transferida a la superficie de las partículas de char, lo cual se determina por una 
correlación propuesta por La Nauze y Jung [25]: 
 
Ecuación 3. 39 
ࡷࢍ = ࡰࡳ
ࢊ࢖∙ቌ૛∙ࢿ࢓ࢌା૙.૟ૢ∙ ටࡿ࡯ࡻ૛૜ ∙ඨࡾࢋࡻ૛ࢿ࢈ ቍ  
 
  
Donde DG es la difusividad del aire (3.38), en m2/s; dp es el tamaño de partícula (3.2 y 3.3), 
en metros; εmf es la porosidad del lecho a mínima fluidización (3.4, 3.5 y 3.6); εb es la 
fracción de volumen ocupado por las burbujas (3.23); ReO2es el número de Reynolds a 
mínima fluidización (3.8); SCO2 está definido por la siguiente expresión [25]: 
Ecuación 3. 40 
ࡿ࡯ࡻ૛ = ࣆࢍࢇ࢙࣋ࢍࢇ࢙ ∙ ࡰࡳ 
 
  




Donde µgas es la viscosidad dinámica del aire, en kg/m.s; ρgas es la densidad del aire, en 
kg/m3; DG es la difusividad del aire (3.38), en m2/s. 
Finalmente, la velocidad de la reacción 9, o combustión de char, se determina por la 
siguiente expresión [25]: 
Ecuación 3. 41 
࢘ૢ = ࢇ࢙ ∙ ࡷࢍ ∙ ࡯ࢋࡻ૛  
 
 
Donde as es el área específica de las partículas (3.36), en m-1; Kg es la velocidad de 
transferencia de masa intersticial a la superficie de las partículas (3.39) y CeO2 es la 
concentración molar de O2 en la fase emulsión, en mol/m3. 
Para determinar las velocidades de las reacciones gas-sólido se ha seguido el modelo 
cinético de Wang y Kinoshita (1993) y Giltrap et al. (2003) [27]. Sin embargo, se ha hecho 
una modificación: se han utilizado las presiones parciales en lugar de las fracciones másicas 
de equilibrio de los compuestos para el cálculo de las velocidades de reacción [5]. Las 
velocidades conservan el mismo orden seguido para definir la formulación química de las 
reacciones, es decir, la reacción 1, por ejemplo, se corresponde con su velocidad de 
reacción 1. A continuación se expresan las velocidades de reacción para el esquema gas-
sólido [27]: 
Ecuación 3. 42 
࢘૚ = ࡯࢘ࢌ ∙ ࢑૚ ∙ ൬ࡼࢋ,࡯ࡻ૛ − ࡼࢋ,࡯ࡻ૛ࡷࢋࢗ,૚ ൰  
 
 
Ecuación 3. 43  
࢘૛ = ࡯࢘ࢌ ∙ ࢑૛ ∙ ቆࡼࢋ,ࡴ૛ࡻ −ࡼࢋ,࡯ࡻ ∙ ࡼࡴ૛ࡷࢋࢗ,૛ ቇ 
 
Ecuación 3. 44  









Ecuación 3. 45   
࢘૝ = ࢑૝ ∙ (ࡼࢋ.ࡴ૛ࡻ ∙ ࡼࢋ,࡯ࡴ૝ − ࡼࢋ,ࡴ૛૜ ∙ ࡼࢋ,࡯ࡻࡷࢋࢗ,૝ ) 
 
  
Donde Crf es el factor de reactividad del char (Char Reactivity Factor), que sigue una 
relación lineal con la altura del reactor, coordenada z en metros, según el Dr. B. V. Babu, 
usada en el artículo de Babu y Sheth (2006) [27]:  
Ecuación 3. 46 
࡯࢘ࢌ = ૝.૙૙૚૛ ∙ (૚૙ ∙ ࢠ) − ૜.૙૙૚૛ 
 
 
Donde z es la distancia en la vertical (en metros), cubierta por la partícula. 
En el cálculo de estas velocidades, los coeficientes kj son definidos como constantes, 
dependiendo de la reacción j, según la relación dada por Arrhenius, dependiente de la 
temperatura [27]: 
Ecuación 3. 47 
࢑࢐ = ࡭࢐ ∙ ܍ܠܘ ( −ࡱ࢐ࡾ࢛ ∙ ࢀ) 
 
 
Aquí, los valores de los factores Aj y de las energías de activación Ej de las reacciones “j” 
heterogéneas son dados por Wang y Kinoshita [27] en la siguiente tabla: 
Tabla 2. Factores Aj y energías de activación para las reacciones gas-sólido dados por Wang y 
Kinoshita (1993) [27]. 
Reacción j Aj Ej [kJ/mol] 
1 3.616 ∙ 10ଵ 77.39 
2 1.517 ∙ 10ସ 121.62 
3 4.189 ∙ 10ିଷ 19.21 
4 7.301 ∙ 10ିଶ 36.15 
 




Ru es la constante cinética de los gases ideales, igual a 8.314 ܬ ݉݋݈ ∙ ܭൗ  y T es la 
temperatura del reactor, en grados Kelvin. 
Las constantes de equilibrio correspondientes a sus respectivas reacciones gas-sólido se 
definen a continuación [27]: 
Ecuación 3. 48 
ࡷࢋࢗ,૚ = ࢋି൭૛∙ࢍ૙࡯ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙࡯ࡻ૛ (ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙࡯ࢎࢇ࢘(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ൱ 
 
Ecuación 3. 49  
ࡷࢋࢗ,૛ = ࢋି(ࢍ૙࡯ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ାࢍ૙ࡴ૛(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙ࡴ૛ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙ࢉࢎࢇ࢘(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ) 
 
Ecuación 3. 50 
ࡷࢋࢗ,૜ = ࢋି(ࢍ૙࡯ࡴ૝(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ି૛∙ࢍ૙ࡴ૛(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙ࢉࢎࢇ࢘(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ) 
 
Ecuación 3. 51 
ࡷࢋࢗ,૝ = ࢋି(ࢍ૙࡯ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ା૜∙ࢍ૙ࡴ૛(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙ࡴ૛ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙࡯ࡴ૝(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ) 
 
 
Donde g0i es la función de Gibbs para la especie i, en J/mol. Las constantes de equilibrio 
necesitan ser obtenidas en términos de la función de Gibbs para cada constituyente en un 
estado estándar de presión y temperatura T. La energía libre de Gibbs es un potencial 
termodinámico, es decir, es una función de estado extensiva, con unidades de energía, que 
da la condición de equilibrio y de espontaneidad, a una presión y temperatura constantes. 
Desarrollada en 1870 por el estadounidense Williard Gibbs, la energía libre se calcula 
según la siguiente expresión: 
Ecuación 3. 52 
ࡳ = ࡴ− ࢀ ∙ ࡿ 
 
 
H es la entalpía, en unidades de energía; T es la temperatura, en grados Kelvin y S es la 
entropía, en unidades de energía dividido entre Kelvin. En el presente trabajo, la función de 




Gibbs para la especie “i”, ha sido obtenida usando los polinomios NASA para la entalpía y 
para la entropía: 
Ecuación 3. 53 
ࡴ૙
ࡾ࢛ ∙ ࢀ
= ࢇ૚ + ࢇ૛ ∙ ࢀ૛ + ࢇ૜ ∙ ࢀ૛૜ + ࢇ૝ ∙ ࢀ૜૝ + ࢇ૞ ∙ ࢀ૝૞ + ࢇ૟ࢀ  
 
 
Ecuación 3. 54 
ࡿ૙
ࡾ࢛
= ࢇ૚ ∙ ࢒࢔ࢀ + ࢇ૛ ∙ ࢀ + ࢇ૜ ∙ ࢀ૛૛ + ࢇ૝ ∙ ࢀ૜૜ + ࢇ૞ ∙ ࢀ૝૝ + ࢇૠ 
 
 
H0 y S0 son la entalpía y la entropía por mol de especie. Si se sustituyen la entalpía y la 
entropía dadas por las expresiones 3.53 y 3.54, respectivamente, en la ecuación 3.52 se 
obtiene finalmente la expresión para la energía libre en J/mol: 
Ecuación 3. 55 
ࢍ૙
ࡾ࢛ࢀ
= ࢇ૚ ∙ (૚ − ࢒࢔ࢀ) − ࢇ૛∙ࢀ૛ − ࢇ૜∙ࢀ૛૟ − ࢇ૝∙ࢀ૜૚૛ − ࢇ૞∙ࢀ૝૛૙ + ࢇ૟ࢀ + ࢇૠ  
 
 
Los datos de la tabla de termoquímica para temperaturas superiores a 1000 K, utilizados en 
el polinomio NASA, se muestran a continuación: 
Tabla 3. Tabla termoquímica modelo Nasa para el cálculo de la energía libre de Gibbs de las distintas 
especies, extraída de http://www.me.berkeley.edu/gri_mech/version30/files30/thermo30.dat. 
a1 a2 a3 a4 a5 a6 a7 
CO 2.715 2.063e-03 -9.988e-07 2.3e-10 -2.037e-14 -1.415e04 7.819 
CO2 3.857 4.414e-03 -2.215e-06 5.235e-10 -4.72e-14 -4.876e04 2.272 
H2O 3.034 2.177e-03 -1.641e-07 -9.704e-11 1.682e-14 -3e4 4.967 
H2 3.337 -4.94e-05 4.995e-07 -1.796e-10 2.003e-14 -9.502e02 -3.205 
CH4 7.485e-02 1.339e-02 -5.733e-06 1.223e-09 -1.018e-13 -9.468e03 1.844e01 
Char 2.493 4.799e-05 -7.243e-08 3.743e-11 -4.873e-15 8.545e04 4.802 




También, las fracciones másicas intervienen en este cálculo, ya que de producirse el 
agotamiento en alguna de las especies que reaccionan, no existirá reacción. Por tanto, en la 
reacción 1 es indispensable que las fracciones másicas de char y de CO2 no sean nulas. Lo 
mismo ocurre en las reacciones 2, 3 y 4, donde las fracciones másicas de char y H2O; char 
e H2; CH4 y H2O deben ser mayores que 0, respectivamente. 
Para determinar las velocidades de reacción en el sistema de reacciones gas-gas, u 
homogéneas, se sigue el modelo empleado por Yan y Haslam [12]. Las expresiones 
utilizadas se muestran a continuación y el subíndice de cada velocidad de reacción se 
corresponde con la reacción en cuestión, en la fase emulsión y en la fase burbuja: 
Ecuación 3. 56 
࢘૞ࢋ,࢈ = ࢑૞,ࢌ࢕࢘࢝ࢇ࢘ࢊ ∙ ࡯ࢋ,࢈ࡴ૛ࡻ ∙ ࡯ࢋ,࢈࡯ࡻ − ࢑૞,࢘ࢋ࢜ࢋ࢙࢘ࢋ ∙ ࡯ࢋ,࢈࡯ࡻ૛ ∙ ࡯ࢋ,࢈ࡴ૛  
 
 
Ecuación 3. 57 
࢘૟ࢋ,࢈ = ࢑૟ ∙ ࡯ࢋ,࢈ࡴ૛૛ ∙ ࡯ࢋ,࢈࡯ࡻ૛  
 
 
Ecuación 3. 58      
࢘ૠࢋ,࢈ = ࢑ૠ ∙ ࡯ࢋ,࢈࡯ࡻ૛ ∙ ࡯ࢋ,࢈࡯ࡻ૛  
 
 
Ecuación 3. 59      
࢘ૡࢋ,࢈ = ࢘ૠࢋ,࢈   
       
 
Ce,bi son las concentraciones molares de la especie i en la fase emulsión (e) y en la fase 
burbuja (b), en mol/m3. 
Para la reacción 5, según Karim y Mohindra, las constantes de reacción se calculan según 
las siguientes expresiones: 
Ecuación 3. 60 
࢑૞,ࢌ࢕࢘࢝ࢇ࢘ࢊ = ૛.ૢૠૡ ∙ ૚૙ି૚૙ ∙ ܍(ష૝૝૜ૡૡࢀ ) 
   
 
Donde T es la temperatura del reactor, en grados Kelvin. 




Ecuación 3. 61 
࢑૞,࢘ࢋ࢜ࢋ࢙࢘ࢋ = ࢑૞,ࢌ࢕࢘࢝ࢇ࢘ࢊࡷࢋࢗ,૞      
 
El coeficiente de equilibrio Keq,5 se determina según: 
 
Ecuación 3. 62 
ࡷࢋࢗ,૞ = ࢋି(ࢍ૙ࡴ૛ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ାࢍ૙࡯ࡻ૛(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙࡯ࡻ(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ ିࢍ૙ࡴ૛(ࢀ)ࡾ࢛∙ࢀ )  
 
 
Según Yan y Haslam [12], para calcular la constante de reacción k6, antes, hay que 
determinar la constante de reacción k7: 
Ecuación 3. 63 
࢑ૠ = ૛.૝૟૙૛ ∙ ૚૙ି૚૛ ∙ ࢋ(ି૛૚૚૜ૠࢀ ା૛૝.ૠ૝૝૚૝) ∙ ࢀ૜ 
 
 
Ecuación 3. 64  
࢑૟ = ࢑ૠ૙.૜૞  
      
 
3.3.3. Volatilización de la biomasa 
 
El proceso de devolatilización de biomasa es una etapa crítica en la gasificación, ya 
que consiste en la liberación de volátiles existente en el combustible sólido, quedando, por 
tanto, una matriz sólida de cenizas. Por simplicidad y porque no hay grandes diferencias en 
los resultados, la volatilización de la biomasa se considera de carácter instantáneo 
produciéndose a la entrada del reactor. El paso del estado sólido al estado gaseoso por 
efecto de la temperatura, sin pasar por el estado líquido, de los distintos compuestos de la 
biomasa, entre los que cabe destacar CO, CO2, H2, CH4 y H2O, está definido por las 
siguientes correlaciones [12] para la fracción másica de volátiles, dependientes todas de la 
fracción másica de materia volátil de la biomasa: 
Ecuación 3. 65 
࣑࢓࢜࡯ࡻ = ૙,૝૛ૡ − ૛,૟૞૜ ∙ ࣑࢓࢜ + ૝,ૡ૝૞ ∙ ૏ܕܞ૛  
 





Ecuación 3. 66 
࣑࢓࢜࡯ࡻ૛ = ૙,૚૜૞ − ૙,ૢ ∙ ࣑࢓࢜ + ૚,ૢ૙૟ ∙ ૏ܕܞ૛  
 
Ecuación 3. 67 
࣑࢓࢜ࡴ૛ = ૙,૚૞ૠ − ૙,ૡ૟ૡ ∙ ࣑࢓࢜ + ૚,૜ૡૡ ∙ ૏ܕܞ૛ 
 
 
Ecuación 3. 68  
࣑࢓࢜ࡴ૛ࡻ = ૙,૝૙ૢ − ૛,૜ૡૢ ∙ ࣑࢓࢜ + ૝,૞૞૝ ∙ ૏ܕܞ૛ 
 
 
Ecuación 3. 69  
࣑࢓࢜࡯ࡴ૝ = ૙,૛૙૚ − ૙,૝૟ૢ ∙ ࣑࢓࢜ + ૙,૛૝૚ ∙ ૏ܕܞ૛ 
 
 
Ecuación 3. 70 
࣑࢚ࢇ࢘ = ૚ − ∑ ࣑࢏࢏    
    
 
Donde χmv es la fracción másica de materia volátil en base seca y libre de cenizas. Este 
valor puede oscilar entre 0.05 y 0.5, aproximadamente. La limitación en la aplicación de la 
expresiones de la 3.65 a la 3.70 es que χ୲ୟ୰ sea siempre positivo. 
A efectos de cálculo, el char se considera carbono [27]. En la siguiente ilustración se 
muestra la variación de la composición en base molar de las distintas especies y el char a la 
salida del reactor, según se va aumentando la fracción másica de materia volátil de 
biomasa. 
 





Ilustración 5. Gráfica mostrando la variación en composición en base molar de las distintas especies y 
del char, a la salida del reactor, al aumentar la fracción másica de materia volátil de biomasa. 
 
A partir de la fracción másica de volátiles por especie “i”, se puede extraer el gasto másico 
de volátiles para la correspondiente especie “i”, basta con determinar antes el gasto másico 
de biomasa seca (ec. 3.32): 
Ecuación 3. 71 
࢓̇࢏ = ࢓̇࢈࢏࢕ ࢙ࢋࢉࢇ ∙ ࣑࢓࢜࢏  
 
 
La contribución del gasto másico de volátiles por especie y del gasto másico de char debe 
ser igual, salvo pequeño error, al gasto másico total. En estas condiciones resulta más 
apropiado, y más fácil, trabajar en caudales molares, por lo que los gastos másicos de 
volátiles se pueden transformar a caudales molares utilizando la siguiente expresión: 
Ecuación 3. 72 
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Donde PMi es el peso molecular de la especie “i”, en kg/mol. 
Llegados a este punto, resulta de gran utilidad el cálculo de las concentraciones molares de 
las distintas especies volátiles, en las dos fases, principalmente, para el cálculo de las 
velocidades de reacción: 
Ecuación 3. 73       ࡯ࢋ,࢏ = ϝ̇࢏࡭࢘∙࢛࢓ࢌ  
  
Ecuación 3. 74 
࡯࢈,࢏ = ϝ̇࢏࡭࢘∙࢛࢈࢘  
 
 
Donde ϝ̇௜ es el caudal molar de la especie “i”, en mol/m
3; el parámetro Ar es la superficie 
transversal del reactor, en m2; umf es la velocidad mínima de fluidización (ec. 3.10), en m/s; 
ubr es la velocidad de una burbuja libre en un lecho infinito (ec. 3.19), en m/s. 
 
3.3.4. Tecnologías principales de gasificación 
Atendiendo al tipo de gasificador, existen dos familias de tecnologías principales de 
gasificación: gasificadores de lecho móvil y gasificadores de lecho fluidizado. 
 
 
3.3.4.1.Gasificadores de lecho móvil: 
 
Este conjunto se subdivide, a su vez, dependiendo del sentido relativo de las 
corrientes de combustible (biomasa) y agente gasificante. Cuando las corrientes son 
paralelas, el gasificador se denomina “downdraft” o de corrientes paralelas. Cuando las 
corrientes circulan en sentido opuesto, el gasificador se denomina “updraft” o de 
contracorriente, son los más antiguos y sencillos. Cuando las corrientes se introducen en el 
reactor de manera perpendicular se denomina “crossdraft”. 
 




 Gasificador “updraft”: 
 
La principal ventaja que caracteriza a los gasificadores de flujo gaseoso ascendente, o en 
contracorriente, es su construcción simple y robusta, su capacidad para gasificar biomasa 
con un alto contenido de humedad, su alta eficiencia térmica y su gran conversión de char. 
En estos reactores, el calor de los gases producidos es recuperado por la biomasa en su 
movimiento descendente, gracias a un intercambio directo de calor. La biomasa es secada, 
precalentada y se le aplica la pirolisis utilizando ese calor, antes de entrar en la zona donde 
tiene lugar la gasificación. Este gran intercambio de calor hace que el gas se obtenga a 
bajas temperaturas y se consiga una alta eficiencia térmica en el equipo, debido a la energía 
calorífica aprovechada. Este hecho hace que, en estos reactores, se pueda funcionar con 
muchos tipos de carga como, por ejemplo, aserrín, cáscaras de cereales, etc.  
En estos equipos se dan elevados tiempos de residencia de los sólidos, lo que propicia un 
alto grado de conversión del char. El gas producido es apto para su utilización en 
combustión directa, aunque es un gas con un alto contenido en alquitranes y altos niveles de 
partículas. 
Estos gasificadores son fáciles de operar a bajo régimen y se pueden escalar hasta tamaños 
medios sin dificultad, construyéndose, generalmente, en tamaños de entre 2 y 20 
Megavatios eléctricos.  
Algunos de estos gasificadores siguen operando en el norte de Europa utilizando turba, paja 
de trigo y madera como combustible. 
Respecto a su arquitectura y manera de funcionar, la toma de aire se encuentra en la base 
del reactor y los gases obtenidos salen por la parte superior, como muestra la ilustración 6: 





Ilustración 6. Esquema de un gasificador tipo “updraft” o de contracorriente.www.uhu.es, 
Inerco, ingeniería, tecnología y consultoría. Tecnología de gasificación de biomasa. 
 
Cerca de la parrilla, en la base del reactor, tienen lugar las reacciones de combustión, 
seguidas de reacciones de reducción, un nivel un poco más arriba en el reactor. En la parte 
superior del gasificador tiene lugar el calentamiento y la pirolisis de la carga procedente de 
las zonas inferiores, resultado del intercambio de calor, por convección forzada y por 
radiación. Los alquitranes y los productos volátiles producidos durante este proceso son 
transportados por la corriente de gas. Por otro lado, las cenizas quedan en la base del 
reactor, donde se recogen. 
Los principales inconvenientes de estos equipos derivan de la producción de “chimeneas” 
en el reactor, pudiendo originar la salida de oxígeno del equipo y situaciones explosivas 
peligrosas. Como consecuencia, puede aparecer la necesidad de instalar parrillas de 
movimiento automático. También pueden presentar problemas con la eliminación de 
líquidos de condensados, resultantes de las operaciones de depuración del gas, que 
contienen alquitranes, aunque este problema adquiere una importancia menor si el gas se 
emplea para aplicaciones directas de calor, donde los alquitranes simplemente se queman. 
 




 Gasificador “downdraft”: 
 
Esta configuración es una solución al problema del arrastre de alquitrán con la corriente 
ascendente de gas que ocurre en los gasificadores de tipología en contracorriente. En los 
gasificadores “downdraft”, o de corrientes paralelas, el aire de primera gasificación se 
introduce en la zona de oxidación del gasificador o por encima de éste. El gas obtenido sale 
por la base del reactor, de modo que el combustible y el gas se mueven en la misma 
dirección. 
En su camino descendente, los productos ácidos y alquitranes de la destilación procedentes 
del combustible deben pasar a través de un lecho incandescente de carbón vegetal, 
transformándose así en gases permanentes de hidrógeno, dióxido de carbono, monóxido de 
carbono y metano. Dependiendo de la temperatura de la zona incandescente y del tiempo de 
residencia de los vapores con alquitrán, se puede conseguir una descomposición más o 
menos completa de los alquitranes. 
La principal ventaja de esta tipología, de construcción y operación relativamente sencilla,  
se encuentra en la posibilidad de obtener un gas sin alquitrán, relativamente limpio, con 
bajo nivel de partículas, apropiado para su uso en motores, ya que se elimina el problema 
de arrastre de sólidos existente en los gasificadores updraft, y se consigue una elevada 
conversión de biomasa, debido a que el tiempo de residencia de los sólidos es alto. Sin 
embargo, en la práctica resulta muy raro conseguir un gas totalmente libre de alquitranes en 
todo el funcionamiento del equipo. 
Estos gasificadores tienen una eficiencia menor que los de tiro en contracorriente, debido al 
menor intercambio de calor y al menor valor calorífico del gas obtenido. Por esta razón, se 
requiere baja humedad en los combustibles a usar. La necesidad de mantener unas 
temperaturas altas uniformes en una sección transversal determinada hace que los gases de 
salida estén a altas temperaturas y que el potencial de escalado sea muy limitado con un 
tamaño máximo de potencias (al eje) inferior a 350 kilovatios. Además, el tiempo de 
encendido de estos gasificadores, hasta que se alcanzan las temperaturas de operación, 
ronda los veinte o treinta minutos.  




Desde el punto de vista de impacto ambiental, los gasificadores “downdraft” sufren menos 
objeciones ambientales que los gasificadores en contracorriente, debido al menor contenido 
de componentes orgánicos en el líquido condensado.  
Por otro lado, no es posible funcionar con una serie de combustibles no elaborados, en 
particular con materiales blandos y de baja densidad que pueden ocasionar problemas de 
circulación y una caída excesiva de presión. El combustible sólido hay que convertirlo en 
pellets o briquetas antes de utilizarlo. En estos gasificadores hay una baja capacidad 
específica, es decir, hay un nivel menor de kilogramos de sólido por metro cúbico de 
reactor, comparado con otras topologías. 
En mayor proporción que en los gasificadores updraft, los gasificadores downdraft también 
sufren los problemas relacionados con los combustibles de alto contenido en cenizas que 
tienden a formar escoria o fundir la ceniza. A continuación, en la ilustración 7, se detalla la 
topología de estos gasificadores: 
 
Ilustración 7. Esquema de un gasificador con topología “downdraft” o de corrientes 










 Gasificador “crossdraft”: 
 
Estos reactores son una adaptación para el uso del carbón vegetal. La gasificación de este 
combustible ocasiona temperaturas muy elevadas en la zona de oxidación, a veces incluso 
superiores a 1500 grados centígrados, que pueden producir daños en los materiales de los 
cuales está hecho el reactor. En este caso, el propio carbón vegetal sirve de aislamiento 
contra estas temperaturas. 
Las ventajas de esta configuración son poder funcionar a muy pequeña escala, siendo, en 
determinadas condiciones, económicamente viables instalaciones inferiores a 10 kilovatios, 
de potencia al eje. La razón está en la gran sencillez del conjunto de depuración del gas 
obtenido, formado por un quemador de ciclón y un filtro caliente, que se puede emplear 
cuando se utiliza este gasificador junto con motores pequeños. 
El tiempo de arranque de estos equipos es de unos 5 minutos y tienen la capacidad de 
operar con combustibles húmedos o secos. La temperatura del gas producido es 
relativamente alta. De aquí se extrae que la composición del gas producido tiene un bajo 
contenido de hidrógeno y metano. 
El principal inconveniente de estos equipos es la limitada capacidad de transformación del 
alquitrán y la necesidad, derivada de esta limitación, de emplear carbón vegetal de alta 
calidad o madera, con un nivel bajo de productos volátiles, o cenizas. Muchas veces, debido 
a la incertidumbre respecto a la calidad del carbón, los gasificadores de carbón vegetal 
emplean la topología downdraft para mantener, al menos, una capacidad mínima para 
transformar el alquitrán. A continuación se muestra un esquema de un reactor con 
configuración de tiro cruzado o crossdraft: 





Ilustración 8. Esquema de un gasificador con topología “crossdraft” o de tiro 






3.3.4.2.Gasificadores de lecho fluidizado: 
 
El funcionamiento de los gasificadores con topología updraft, downdraft y 
crossdraft se ve afectado por las propiedades morfológicas, físicas y químicas del 
combustible. Generalmente, los problemas encontrados son: la falta de tiro en el reactor, la 
formación de escoria y una excesiva caída de presión en el gasificador. El gasificador de 
lecho fluidizado pretende eliminar tales inconvenientes. 
En los sistemas de lecho fluidizado, el gas inyectado mantiene en suspensión a un lecho de 
partículas sólidas. Se empieza por calentar externamente el lecho y el material de 
alimentación, o combustible, se introduce tan pronto se alcanza una temperatura 
suficientemente elevada. Las partículas de combustible se introducen por la base del 
reactor, se mezclan inmediatamente con el material del lecho, se mantienen en suspensión, 
y se calientan casi instantáneamente alcanzando la temperatura del lecho. Como resultado 
de este tratamiento, el combustible alcanza la pirolisis rápidamente, descomponiéndose en 




partículas volátiles, con una cantidad relativamente elevada de gaseosos. En la fase de gas, 
se producen nuevas reacciones y una descomposición del char. La mayoría de los sistemas 
vienen equipados con un ciclón interno con el objeto de disminuir el efecto del arrastre de 
alquitrán por soplado. A la salida del gas-combustible pueden escapar partículas de ceniza, 
debiéndose extraer de la corriente de gas si se quiere emplear éste en motores. 
Estos sistemas ofrecen una gran flexibilidad en cuanto al material de alimentación, debido 
al fácil control de la temperatura, que puede mantenerse por debajo del punto de fusión de 
las cenizas, y a su capacidad de funcionar con materiales blandos y de grano fino sin la 
necesidad de un proceso de elaboración previo. No obstante, con algunos combustibles 
pueden producirse problemas en cuanto a la alimentación, inestabilidad del lecho y entrada 
de cenizas volantes en los conductos destinados al gas. 
En los sistemas de lecho fluidizado se tienen algunos problemas como pueden ser el 
elevado nivel de alquitrán en el gas producido, la combustión incompleta del carbono y la 
mala respuesta frente a los cambios de carga. Debido al equipo de control, necesario para 
hacer frente a este último inconveniente, no se prevén gasificadores muy pequeños, 
estimándose su campo de aplicación, en principio, por encima de los 500 kilovatios (al eje). 





 Lecho fluidizado burbujeante: 
 
El lecho fluidizado burbujeante comprende un grado de fluidización que se consigue por el 
paso de aire y está contenido todo en una vasija, hecha de material refractario, para evitar la 
pérdida de calor; o también puede absorber el calor a través de tubos por los cuales circula 
aire caliente [3]. La vasija, generalmente, reportaría calor con o sin tubos enterrados en los 
lechos. El espacio abierto sobre este lecho es conocido como “freeboard” y se estrecha con 
tubos para el aporte de calor. La entrada de aire secundario se encuentra aquí, donde se 
produce el conjunto de las reacciones endotérmicas, aunque esta entrada es opcional y 
depende del diseño. En la sección convectiva (“back-pass”), las superficies de transferencia 




de calor soportan el aire más caliente. En la siguiente ilustración se muestra el esquema de 
esta configuración: 
 
Ilustración 9. Gasificador de lecho fluidizado burbujeante. Elaboración propia basada en las 
descripciones del D. Prabir Basu [3]. 
 
 
 Lecho fluidizado circulante: 
 
En el lecho fluidizado circulante el combustible se quema en un régimen de fluidización 
rápida. La velocidad del gas es suficientemente rápida como para extraer todos los sólidos 
del reactor. La mayoría de los sólidos que dejan el reactor son capturados por un gas 
separador de sólidos para, posteriormente, ser recirculados a la base del reactor lo 
suficientemente rápido para causar el mínimo grado de mezclado vertical de sólidos en el 
reactor. El aire de combustión primario se inyecta a través del suelo del reactor y el 
secundario a través de los laterales a una cierta altura sobre el suelo del reactor. Se alimenta 
con el combustible en la sección inferior, donde se quema para generar calor. Una fracción 
de este calor se emplea para crear vapor, otra parte se pierde a través de las superficies del 
reactor y el resto se absorbe en la sección convectiva. Generalmente, un  gasificador de 
lecho fluidizado circulante se compone de: vasija, ciclón, recirculador de sólidos e 




intercambiador de calor externo (éste último es opcional). En la siguiente ilustración se 
muestra el esquema de esta configuración: 
 
Ilustración 10. Gasificador de lecho fluidizado circulante [10]. 
 
 
 Lecho fluidizado twin-bed: 
 
La gasificación mediante lechos fluidizados “twin-bed” es un tipo indirecto de gasificación 
que produce un gas a media temperatura, aproximadamente 800 ºC, libre de nitrógeno y 
con un alto contenido en metano.  
El objetivo es producir un gas que pueda ser introducido en una red de gas natural. Por este 
motivo, el gas producido mediante estos gasificadores se denomina bio-SNG (Substitute 
Natural Gas). En este gas se han de encontrar las mismas propiedades que en el gas natural. 
El proceso de gasificación necesita una cantidad de calor para producir el syngas y este 
calor, normalmente, se extrae por combustión de parte del combustible que está siendo 
gasificado. 
Con aire como medio de combustión directa se produce gas a baja temperatura con 
nitrógeno en su composición. Por su parte, la gasificación indirecta produce un gas a mayor 
temperatura, ya que separa el calor consumido, en la gasificación, del calor producido, en la 




combustión. El nitrógeno existente en el syngas será el resultado del nitrógeno contenido en 
el combustible o debido a una pequeña purga usada en la gasificación.  
Por tanto, el proceso de gasificación mediante lechos fluidizados con topología “twin-bed” 
utiliza dos reactores de lecho fluidizado. La biomasa entra en el primer reactor donde es 
gasificada con vapor de agua y el char remanente es transportado al segundo reactor, donde 
es quemado con aire para producir el calor necesario en la gasificación. El calor producido 
es llevado al reactor de gasificación con material de lecho, normalmente arena. Los gases 
de escape de la combustión del char y el obtenido de la gasificación tienen salidas 
totalmente independientes del sistema y no se mezclan en ningún momento. 
Xu (2006) llevó a cabo estudios para determinar la combinación de reactores de lechos 
fluidizados más eficiente para obtener un proceso de gasificación mediante topología twin-
bed. Sus pruebas muestran que un reactor de lecho fluidizado burbujeante como gasificador 
y un reactor de lecho fluidizado circulante como combustor es la combinación más 
eficiente. En la ilustración 11 se muestra una vista de cómo sería un gasificador “twin-bed” 
y en la ilustración 12 se expone un esquema de su funcionamiento. 
 
 
Ilustración 11. Gasificador de lecho fluidizado con topología “twin-bed”. Imagen extraída de 











Ilustración 12. Esquema de funcionamiento de un gasificador de lecho fluidizado con 
topología “twin -bed”. Elaboración propia. 
 
 
 Lecho de chorro: 
 
Los lechos de chorro [17] se encuentran en muchas aplicaciones tales como: 
calentamientos, enfriamientos, secados, granulación, mezclados y revestimiento de 
partículas. Estos lechos son muy usados en procesos de combustión y gasificación. El lecho 
de chorro convencional consiste en un reactor de forma cónica, o cilíndrico-cónica, con un 
orificio en la base cónica del reactor. Por este orificio se inyecta fluido a alta velocidad, 
causando que las partículas se eleven, formando chorros. Tras llegar a cierto nivel sobre el 
centro del lecho sólido de partículas, las partículas que forman los chorros vuelven a caer 
entre el chorro y la pared del reactor, dando la sensación de formar una fuente. Las 
partículas vuelven a elevarse por el fluido que entra y se repite el mismo proceso, como 
muestra la siguiente ilustración: 
Gasificación Combustión















Ilustración 13. Ejemplo de lecho de chorro (spouted bed). Imagen extraída de 
http://www.itm.dp.ua/ENG/StructureInstitute/12.html. 
 
3.3.5. Agentes gasificantes 
Dependiendo del agente gasificante empleado se producen distintos efectos en la 
gasificación, y el syngas varía en su composición y poder calorífico. 
Si se emplea aire para gasificar, parte de la biomasa procesada se quema con el oxígeno 
presente y el resto de la biomasa sufre la reducción. Sin embargo, el 50% del syngas es 
nitrógeno y, en términos de poder calorífico, el gas ronda los 5,5 MJ/kg. Este syngas es 
apropiado para motores de combustión interna convencionales, puesto que como materia 
prima para la síntesis del metanol es un gas pobre. 
La gasificación con vapor de agua u oxígeno mejora el rendimiento global y aumenta la 
proporción de hidrógeno en el gas de síntesis. Resulta el sistema más adecuado de producir 
syngas si se desea emplearlo como materia prima para producir metanol o gasolina 




sintética. Aunque si bien el aire es gratuito, la producción de vapor de agua parece ser 
insuficiente a partir del calor contenido en el gas de síntesis, principalmente por las 
dificultades en el mantenimiento de la adiabaticidad en un sistema a escala industrial, 
siendo el suministro de calor problemático en el diseño de reactores a gran escala [3]. Por 
otra parte, el oxígeno supone un coste energético y económico que se debe tener en cuenta. 
Según algunos estudios [15], aumentos en el vapor de agua en el agente gasificante 
originan una reducción en la temperatura de llama adiabática. También se observa que, 
cuando se incrementa la relación oxígeno/biomasa, se genera una reducción del poder 
calorífico del gas de síntesis obtenido, porque se producen mayores temperaturas de 
reacción, acercando el proceso más a la combustión. 
Cuando el proceso se lleva a cabo de forma autotérmica, sin fuentes de calor 
independientes del gasificador, la adición de vapor de agua a baja presión y en condiciones 
cercanas a la saturación conlleva un decremento en la temperatura del gasificador. Esta 
opción puede resultar interesante, puesto que la presencia de una pequeña cantidad de vapor 
favorece las reacciones de reformado y gasificación. Aunque, resulta obvio que el nivel 
térmico en el reactor debe mantenerse razonablemente alto para promover estas reacciones. 
Otra opción de agente gasificante es el hidrógeno, pues permite la obtención de un syngas 
que puede sustituir al gas natural, ya que puede alcanzar un poder calorífico de 30 MJ/kg. 
Aunque, el hidrógeno es el mejor de los combustibles, susceptible de utilizarse en cualquier 
dispositivo termoquímico o electroquímico, por lo que no es muy recomendable su uso 
como agente gasificante en el ámbito industrial, exceptuando los casos en los que se 
consideren excedentes de baja pureza, no aptos para otra aplicación, como una pila de 
combustible. 
 
3.3.6. Elección del tipo de proceso de gasificación 
La elección del método para llevar a cabo el proceso de gasificación debe tener en 
cuenta diversos factores como son el tamaño y la forma del residuo a gasificar; el 
aprovechamiento que se vaya a hacer de la energía del gas resultante, ya sea para 




proporcionar energía térmica o eléctrica o la combinación de las dos opciones, mediante 
sistemas de cogeneración; y los condicionantes económicos, técnicos y ambientales. 
Los agentes gasificantes pueden ser hidrógeno, aire y aire enriquecido con oxígeno y/o 
vapor de agua. Su elección depende de las circunstancias económicas del proyecto, siendo 
el aire lo más barato y el hidrógeno lo más caro. En esta decisión también se tienen en 
cuenta las propiedades del gas resultante que dependen, a su vez, de la aplicación o proceso 
donde éste se vaya a utilizar. Por otro lado, los condicionantes técnicos intervienen tanto en 
los sistemas de acondicionamiento como de aprovechamiento del gas de síntesis.  
Los condicionantes ambientales determinarán la escala del reactor, siendo reactores de 
menor tamaño dedicados a la producción de gas para usos locales, cerca de la producción 
de biomasa, y reactores de mayor escala dedicados a la producción de gas para aplicaciones 
industriales de mayor envergadura. Aunque el diseño de estos reactores fundamentado en 
los futuros usos del gas de síntesis puede conducir a resultados inesperados, como la 
ausencia imprevista de recursos de biomasa, generación de grandes emisiones debido al 
transporte de recursos, incremento en el precio de recursos utilizados en la planta debido a 
una mala previsión… Es decir, un estudio erróneo o insuficiente puede llevar a que el 
reactor tenga un gran impacto ambiental negativo en la zona, teniendo como última 
consecuencia el cierre de la planta. 
Por consiguiente, un diseño eficiente debe contemplar las fuentes de biomasa existentes en 
la zona, las que tengan una amplia cobertura en el territorio y que, además, se caractericen 
por un ciclo, relativamente, rápido en su reposición. A partir de este estudio se pueden 
determinar los recursos potenciales de los que se podrá servir la futura planta. Con el objeto 
de minimizar el impacto ambiental de la futura planta, se debe realizar un estudio de los 
usos tanto en el pasado, como en la actualidad y en el futuro de dichos recursos. Tras estas 
consideraciones, finalmente, se concluirán los recursos que son utilizables y se podrá 
seleccionar la tecnología de transformación más apropiada.  
La tecnología de gasificación no es de aplicación universal y cada biomasa exige un 
tratamiento específico. Mientras que la selección del gasificador requiere conocer las 
propiedades de la biomasa, el diseño del mismo exige conocer el fenómeno termoquímico 




por completo. Entre otros parámetros, se han de conocer el poder calorífico de la biomasa, 
la humedad presente en el residuo y en el agente gasificante, el dosado relativo de 
gasificación y, por supuesto, el tipo de biomasa.  
Finalmente, el desarrollo de este tipo de equipos está relacionado con el estudio de modelos 
que permitan caracterizar el proceso de gasificación tanto desde el punto de vista de 
balances de materia, energía y exergía, como modelos que permitan diagnosticar el 
desempeño del proceso partiendo de medidas experimentales del proceso en tiempo real. 
Cuando se plantea un nuevo proceso físico o químico a escala comercial, resulta crucial una 
elección apropiada del modelo de contacto. Para reacciones catalíticas la elección 
normalmente está entre el lecho fijo y el fluidizado en sus diferentes formas [7]. Para 
reacciones no catalíticas de fluido-sólido la elección se encuentra entre lechos móviles y 
fuidizados, pero no fijos. Para operaciones de tipo físico, tales como el calentamiento, 
enfriamiento y secado de sólidos o adsorción de volátiles de sólidos, también se pueden 
considerar lechos de chorro [17]. Pero para cualquiera que sea el diseño final, no se 
necesita usar ese mismo patrón de contacto en los ensayos iníciales a pequeña escala, 
resulta oportuno realizar distintas pruebas, evaluar los resultados, antiguos ensayos y 
experiencias, éxitos y fracasos y, en caso de poder asumir los riesgos derivados de la 
decisión, seguir adelante con el proyecto. 
El diseño de procesos con lechos fluidizados es a menudo más complejo que para otros 
modelos de contacto, pero no siempre. Todo depende del tipo de operación que nos ocupe, 
de la reacción catalítica, de la reacción gas-sólido, del proceso físico o de la generación de 
sólidos a partir de gas, como, por ejemplo, la producción de polietileno. En cualquier caso, 
cuando las consideraciones técnicas y económicas indican el uso de un lecho fluidizado, 
entonces se debe hacer frente a las posibles dificultades y complicaciones, minimizando las 
incertidumbres obteniendo la información pertinente a partir de los conocimientos 
adquiridos y avances realizados en los últimos cuarenta años [7]. 
El análisis de la viabilidad de cualquier planta depende de los ingresos por la  producción 
de electricidad que tienen que cubrir los costes totales a lo referente a los sistemas elegidos. 
En el caso de los sistemas de cogeneración, el análisis de la viabilidad también depende del 




ahorro energético por producir calor útil, sustituyendo la producción de calor mediante 
métodos convencionales. Estudios internacionales demuestran una tendencia a aumentar las 
tarifas subvencionadas de electricidad; es por ello que la inversión en sistemas de 
cogeneración anima a muchos y, en algunos casos, el periodo de reembolso obtenido es 
entre 2.5 y 4 años [23].  
En las siguientes tablas se muestran las primas para la producción de potencia en régimen 
especial, según el Real Decreto 661/2007, del 25 de mayo, en sus artículos 41 y 42, 
respectivamente: 




Tabla 4. Tarifas y primas para instalaciones de la categoría b), grupos b.6, b.7 y b.8: biomasa y biogás, 
según lo establecido en el artículo 41 del Real Decreto 661/2007 del 25 de mayo. 
 
Tabla 5. Tarifas y primas para instalaciones de la categoría c): residuos, según lo establecido en el 









4. MODELO COMPUTACIONAL 
 
4.1. Modelos dimensionales 
 
Los modelos dimensionales son herramientas computacionales que permiten una 
gran versatilidad a la hora de estudiar el proceso de gasificación, puesto que, resulta posible 
simular de manera acertada cualquier tipo de combustible lignocelulósico con diferentes 
tamaños de partícula y poder calorífico. Además, se pueden estudiar distintos tipos de 
agente gasificante, temperatura de entrada y caudal. También, se puede analizar el efecto 
del diseño térmico y geométrico de los reactores en el proceso, lo que convierte a tales 
planteamientos en valiosas herramientas de apoyo para el diseño del gasificador. 
En el presente proyecto la herramienta computacional utilizada es el programa de cálculo 
Matlab ®. Ha servido para crear un código que sirve para simular un proceso de 
gasificación con un esquema de reacciones simple, de manera unidimensional y 
estacionaria, en un lecho fluidizado de un determinado material de origen biomásico, a una 
temperatura y presión dadas. Además, para simplificar el ensayo se considera el reactor 
isotermo y adiabático. 
 
4.2. Hipótesis del modelo 
 
Para abordar cualquier cuestión de origen real se han de realizar ciertas 
simplificaciones que disminuyan la complejidad inicial y permitan al diseñador centrarse en 
los aspectos que crea que son de mayor interés para el análisis. Las hipótesis seguidas en el 
modelo son las siguientes: 




4.2.1. Hipótesis referentes a las condiciones de presión y temperatura del reactor 
 El tamaño de las partículas de combustible influye poco (en torno a un 1-3%) en 
combustibles de poca ceniza. Lo contrario sucede en combustibles que generan 
mucha ceniza [3]. 
 
 La quema de carbonilla en la sección inferior de la vasija proporciona el calor 
suficiente para las acciones endotérmicas de gasificación [3]. 
 
 La temperatura de la combustión del lecho fluidizado se mantiene en un rango de 
800 a 900 ºC gracias al calor desprendido de la zona de combustión y/o al calor 
absorbido de los tubos enterrados en el lecho en la zona del freeboard del 
reactor[3](ver ilustración 9). Además, la temperatura dentro del gasificador se 
considera que está en torno a 1000-1200 grados Kelvin, aproximadamente, y se le 
supone isotermo [12]. 
 
 La presión de trabajo es igual que la presión atmosférica [12]. 
 
 
4.2.2. Hipótesis referentes a la química de reacción 
 El sistema se supone en equilibrio [12]. 
 
 El combustible reacciona con oxígeno y vapor para producir gases de combustibles 
sintéticos, compuestos principalmente por hidrógeno y monóxido de carbono y 
pequeñas cantidades de metano [12]. 
 
 El gas producido puede contener grandes cantidades de vapor que no ha 
reaccionado y CO2 [12]. 
 
 El vapor es el mayor medio para la gasificación [3]. 




 La devolatilización tiene lugar instantáneamente a la entrada del lecho y produce 
volátiles: CH4, H2, CO2, CO, H2O… Y char. Los productos volátiles están 
distribuidos uniformemente en la fase de emulsión, asumiendo la buena mezcla de 
sólidos [12]. 
 
4.2.3. Hipótesis referentes al balance de materia 
 El combustible y el agente gasificante son continuamente vertidos en el reactor [12]. 
Además existe equilibrio en el balance de materia. A este respecto, el reactor 
funciona en régimen estacionario. 
 
 Se tiene en cuenta la transferencia de masa entre partículas y la fase de emulsión del 
gas, y entre las burbujas y las fases de emulsión, debidas a difusión molecular 
(diferencias de concentración) y a la convección (exceso de gas desde la fase de 
emulsión a la de burbuja). El flujo neto en el mecanismo de transferencia juega un 
importante rol [12]. 
 
 
4.2.4. Hipótesis para el comportamiento hidrodinámico 
 El análisis es unidimensional, en la dirección z, en la  coordenada vertical del 
reactor [12]. 
 
 El comportamiento hidrodinámico del lecho fluidizado es descrito según la Teoría 
de las 2 Fases: la fase de emulsión se encuentra en un estado de fluidización 
incipiente y todos los gases de exceso fluyen a través del lecho como burbujas [12]. 
 
 El estado de fluidización es mantenido en el modo burbujeante. La velocidad 
máxima superficial del gas en un flujo burbujeante está limitada por el diámetro 
medio de la burbuja en el lecho. Si el diámetro de la burbuja es más grande que 0,6 




veces el diámetro del lecho, entonces se dice que el lecho opera en “slugging mode” 
(ilustraciones 4.2e y 4.2f) [12]. 
 
 El tamaño de las burbujas en el lecho depende de la altura del lecho. Las burbujas 
tienen un tamaño uniforme en toda la sección del lecho pero crecen por 
coalescencia con otras burbujas y adición del gas que atraviesa el lecho [12]. 
 
 Las burbujas se forman tan pronto como la velocidad del gas excede la mínima 
velocidad de fluidización [12]. 
 
 La coalescencia de burbujas y el flujo neto permiten incrementar el tamaño de la 
burbuja según aumenta la altura del lecho [12]. 
 
 Las partículas de biomasa son esféricas y de tamaño uniforme. No se usan medios 
de lecho inerte tales como tierra [12]. 
 
 
4.2.5. Hipótesis asumidas en un lecho fluidizado 
 La presión estática a cualquier altura es, aproximadamente, igual al peso de los 
sólidos del lecho por unidad de área sobre ese nivel [3]. 
 
 Un objeto más denso que el lecho se hunde, mientras que otro más ligero flota [3]. 
 
 Los sólidos del lecho del lecho pueden ser drenados como un líquido a través de un 
orificio [3]. 
 
 La superficie del lecho tiene un nivel horizontal, independientemente de la forma 
del recipiente donde se aloje. Es decir, el lecho asume la forma de la vasija [3]. La 
vasija del reactor tiene forma de cilindro, sin tener en cuenta las formas convectivas 




que, en la realidad, sí están presentes en el diseño del reactor y que sirven para 
facilitar el flujo de salida de cenizas, gas de síntesis, etc. 
 
 Las partículas están bien mezcladas y el lecho mantiene una temperatura casi 
uniforme en todo su cuerpo cuando se calienta [3]. 
 
 
4.3. Motor de la simulación 
 
En el caso de este proyecto se ha escogido como método de cálculo el que ofrece 
Matlab® para evaluar ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO´s u ODE´s, en inglés). La 
estructura que se debe plantear adquiere la siguiente expresión: 
Ecuación 4. 1 [࢚,࢟] = ࢙࢕࢒࢜ࢋ࢘(࢕ࢊࢋࢌ࢛࢔, ࢚࢙࢖ࢇ࢔,࢟࢕,࢕࢖࢚࢏࢕࢔࢙)  
 
 
El método de resolución empleado, o “solver”, evalúa la ecuación diferencial ordinaria, u 
“odefun”, para un rango de valores “t”, donde la condición inicial “to” y la condición final 
“tf” se incluyen en el vector “tspan”, puesto que este vector muestra el intervalo de 
integración. En esta expresión, “yo” es un vector de valores al inicio del parámetro “y”. Por 
último, “options” da la oportunidad de cambiar las propiedades de integración por defecto a 
través de una estructura opcional de parámetros como, por ejemplo, la tolerancia al error 
absoluto en el cálculo. El resultado de esta evaluación es una matriz de valores “y”, donde 
cada fila se corresponde con la coordenada de espacio o tiempo “t”, dependiendo de con 
qué se esté comparando. 
Matlab® ofrece distintas alternativas en función del tipo de problema que se esté 
estudiando, dependiendo de su complejidad y de la precisión que se deseé obtener: 
 
 




Tabla 6. Características de los distintos métodos de resolución para los sistemas de ecuaciones 
diferenciales ordinarias. Adaptada del manual de Matlab ®. 
Método Tipo de problema Precisión Cuándo usar 
ode45 No rígido Media 
La mayoría de las veces. De 
hecho debería ser siempre 
nuestra primera elección, 
para luego probar otros 
métodos y mejorar la 
precisión. 
ode23 No rígido Baja 
Si utilizamos tolerancias de 
error grandes o estudiamos 
problemas moderadamente 
complicados. 
ode113 No rígido De baja a alta 
Si se utilizan estrictas 
tolerancias de error o se 
resuelve un código de 
cómputo intensivo. 
ode15s Rígido De baja a media 
Si ode45 resulta lento (en 
sistemas rígidos) o se trata 
de una matriz de esfuerzos, 
deformaciones, momentos o 
productos de inercia. 
ode23s Rígido Baja 
Si se utilizan tolerancias de 
error bajas para resolver 
sistemas rígidos o si se trata 
de una matriz de constantes 
másicas. 
 
El método de resolución de ecuaciones diferenciales ordinarias utilizado es el “ode113”, 
puesto que, en el caso de estudio, se trata de un sistema complejo, en el que hay un sistema 




de ecuaciones amplio que depende de la coordenada “z” del reactor y donde se pueden 
aplicar tolerancias de error pequeñas, en el caso en el que se decida aumentar la precisión 
del cálculo, y con ello el tiempo de resolución. 
 
4.4. Algoritmo de cálculo 
 
Para calcular las concentraciones molares en cada piso se necesitan conocer los 
flujos molares en el mismo piso de cálculo. Como el valor del flujo molar del piso actual no 
se conoce, se asume el error de coger el valor del flujo molar del piso inmediatamente 
anterior. El siguiente paso es calcular la transferencia de masa entre fases. En el siguiente 
piso, o porción, de reactor y a partir de los nuevos flujos molares, se calculan de nuevo las 
concentraciones molares y presiones parciales para definir las velocidades de reacción. 
Hasta llegar a la porción última que coincide con la cota máxima zf de lecho expandido.  
 
4.5. Discretización del reactor 
 
El tanque se divide en un número finito de “porciones”, dependiendo del número de 
pasos que realice el algoritmo para el cálculo diferencial de ecuaciones ordinarias. Una 
porción cualquiera del reactor tiene el mismo nivel horizontal en toda su amplitud. La 
discretización se produce desde el nivel más bajo, en la base del reactor (z0), hasta la 
coordenada coincidente con la altura máxima del lecho expandido (zf). El tamaño de las 
porciones es variable y es función de la tolerancia al error en el algoritmo de cálculo 
diferencial de ecuaciones ordinarias. Si el error en el cálculo excede la tolerancia asumida 
en el algoritmo de cálculo, éste toma una “porción” más pequeña de reactor para proseguir 









5. RESULTADOS OBTENIDOS 
 
5.1. Ensayo inicial 
 
Se han realizado múltiples simulaciones, variando parámetros como la temperatura 
del reactor, la fracción de materia volátil, el Equivalence Ratio, el estado de fluidización, 
etc., con objeto de determinar su grado de influencia. Como primer ejemplo, se muestran en 
este apartado los resultados para una temperatura de 1000 grados Kelvin; un diámetro del 
reactor igual a 1 metro; 500 orificios en la superficie del distribuidor, a la entrada de aire en 
el reactor; un estado de fluidización (EF) igual a 2; un Equivalence Ratio (ER) igual a 0.25; 
una fracción másica de materia volátil igual a 0.5; humedad relativa nula y un φ de 0.8 para 
la ecuación 4.22 donde se define la velocidad visible. 
Los datos de las fracciones másicas de biomasa a la entrada son extraídos a partir de los 
ensayos de Yan [12] en el reactor de Winkler y son: χC = 64.7; χH=4.9; χO=24; χN=0.5; 
χS=1. Estos valores se introducen en la ecuación 4.31.  
Para el diámetro seleccionado se obtiene la gráfica del coeficiente de reactividad del char: 





Ilustración 14. Coeficiente de reactividad del char, según la ecuación 4.46, para un diámetro de reactor 
seleccionado igual a 1 metro. 
 
Se desprende de la gráfica de la ilustración 14 que el coeficiente de reactividad del char, 
para utilizarlo en el sistema de reacciones heterogéneas, es de 50, puesto se escoge un valor 
medio. 
Algunos parámetros indicativos son la velocidad mínima de fluidización (1.77 m/s) y, más 
concretamente, el número de Reynolds de mínima fluidización (452). Si se obtienen 
números de Reynolds inferiores a 200 no se puede alcanzar el régimen turbulento de los 
lechos fluidizados burbujeantes. El lecho expandido alcanza, en este caso, los 2.44 metros, 
altura que se corresponde con la coordenada vertical última evaluada en la simulación. 
Los flujos molares iníciales de las distintas especies volátiles en la fase emulsión fueron: 
ϝ̇஼ை,௘ = 6.62 ݉݋݈/ݏ 
ϝ̇஼ைమ ,௘ = 2.18 ݉݋݈/ݏ 
ϝ̇ைమ ,௘ = 7.14 ݉݋݈/ݏ 




ϝ̇ுమ ,௘ = 20.75 ݉݋݈/ݏ 
ϝ̇ுమை,௘ = 11.63 ݉݋݈/ݏ 
ϝ̇஼ுర ,௘ = 0.99 ݉݋݈/ݏ 
ϝ̇ேమ ,௘ = 26.86 ݉݋݈/ݏ 
ϝ̇௖௛௔௥,௘ = 24.69 ݉݋݈/ݏ 
Para la fase burbuja los resultados son los mismos, exceptuando el char, que es nulo en esta 
fase. A continuación, se muestran las gráficas donde se observan los flujos molares a lo 
largo de todo el reactor para la fase emulsión, primero, y para la fase burbuja, después: 
 
Ilustración 15. Gráfica de flujos molares por especie volátil en la fase emulsión a lo largo de la altura 
del reactor. 
 









En las gráficas de las ilustraciones 15 y 16 se observan los cambios de valor en los flujos 
molares de las distintas especies debido, por un lado a los cambios de concentración (ecs. 
3.73 y 3.74) entre las dos fases y, por otro, debido a las reacciones simuladas. El caso del 
nitrógeno es exclusivamente debido a los cambios de concentración en ambas fases (ecs. 
3.73 y 3.74), ya que esta especie no interviene en ninguna reacción. El cambio en la 
concentración de nitrógeno en cada fase es producido por la variación de velocidad de las 
burbujas (ec. 3.19) que cambia a lo largo de la coordenada vertical del reactor. 
En el conjunto de las fases emulsión y burbuja se produce un cambio de composición entre 
las especies reaccionantes. El oxígeno se agota rápidamente y el char se decrece en 
composición con la altura del reactor. Estos resultados se muestran en la siguiente 
ilustración: 





Ilustración 17. Gráfica que representa el cambio de composición, en porcentaje, de las especies volátiles 
en el conjunto de las dos fases. 
 
Para determinar la fiabilidad del ensayo se recurre a la conservación de la materia entrante 
en el reactor. Se debe realizar un balance de materia sin reacciones en el reactor para 
valorar la precisión del ensayo en cuanto al cambio de composición entre fases debido a 
sólo diferencias de concentración. Si el error se ha mantenido bajo márgenes razonables, se 
puede avanzar en el estudio y testear la conservación de materia con reacciones. Este es el 
proceso seguido en el presente análisis, donde los resultados obtenidos fueron los 
siguientes: 





Ilustración 18. Error en el balance de materia del sistema donde no se han incluido las reacciones. El 
error absoluto mayor es ૛.ૠ ∙ ૚૙ି૚૝%. 
 
 
Ilustración 19. Error en el balance de materia del sistema donde también se han incluido las reacciones. 
El error absoluto mayor es ૚.૝ ∙ ૚૙ି૜%. 





El poder calorífico obtenido en la simulación es de 6.15 MJ/m3, en condiciones normales de 
temperatura y presión. Este valor se ha obtenido a partir de los poderes caloríficos de las 
especies, en Mega Julios por cada metro cúbico en condiciones normales, multiplicados por 
el porcentaje de la especie en base seca, en el gas de síntesis obtenido: 
Ecuación 5. 1 





5.2. Análisis de sensibilidad 
5.2.1. Efecto de la temperatura 
La temperatura es uno de los parámetros de mayor influencia en los resultados 
obtenidos. Variando la temperatura y analizando los resultados para el gas de síntesis final, 
a la salida del reactor, se obtienen las siguientes gráficas: 
 
Ilustración 20. Relación entre el poder calorífico inferior del gas obtenido, en MJ/Nm3, y la 
temperatura de operación en el reactor, en ºC. Para un equivalence ratio igual a 0.25, estado de 




























































Según muestra la gráfica de la ilustración 20, el Poder Calorífico Inferior (en adelante PCI) 
del gas de síntesis obtenido empeora con la temperatura. El D. Zaina [15] desarrolló un 
modelo de gasificador en lecho fijo de corrientes paralelas basado en el equilibrio, donde 
los resultados concluían que el PCI del gas se reduce al aumentar la temperatura en la zona 
de gasificación. Este resultado se debe a la disminución, también con la temperatura, de las 
especies que contribuyen al PCI y al aumento del char, como se explica a continuación: 
 
Ilustración 21. Porcentaje de composición de las distintas especies en base molar en función de la 
temperatura de operación en el reactor, en ºC. Para un equivalence ratio igual a 0.25, estado de 




Por debajo de la temperatura idónea para la gasificación (aproximadamente 900 ºC) se 
espera un crecimiento con la temperatura del CO, H2 y del CH4, y un descenso en la 











































































Según la gráfica de la ilustración 21, con el incremento de la temperatura se produce un 
descenso leve en las concentraciones de CO, H2 y el CH4, contradiciendo las estimaciones 
realizadas. También, en la misma gráfica, se observa que el porcentaje de char obtenido es 
mayor con el aumento de la temperatura, obligando a analizar si la conversión de char 
mejora o no con la temperatura siguiendo esta expresión [5]: 
Ecuación 5. 2 
ࢀࢇ࢙ࢇ ࢉ࢕࢔࢜ࢋ࢙࢘࢏ó࢔ ࢉࢎࢇ࢘ [%] = ൜૚ − ࢉࢎࢇ࢘ ࢘ࢋ࢙࢏ࢊ࢛ࢇ࢒ ࢊࢋ ࢒ࢇ ࢍࢇ࢙࢏ࢌ࢏ࢉࢇࢉ࢏ó࢔ [࢓࢕࢒/࢙]




Ilustración 22. Gráfica mostrando la dependencia de la conversión del char con la temperatura en el 
reactor. Para un equivalence ratio igual a 0.25, estado de fluidización de 2, diámetro del reactor de 1 
metro y fracción de materia volátil de la biomasa igual a 0.5. 
 
En la gráfica de la ilustración 22 se concluye que la conversión de char es menos eficiente 
según se aumenta la temperatura dentro del reactor. Una mayor temperatura en las fases de 
reacción endotérmicas tiene como consecuencia una mayor proporción de alquitranes en el 
gas de síntesis obtenido [15].  
Si se analizan las reacciones donde interviene el char, R1, R2 y R3, se llega a la conclusión 
de que, a medida que se incrementa la temperatura, el consumo de char resulta menor. Esto 







































































de dióxido de carbono para reaccionar con el char (ver ilustración 21). Una posible 
explicación a este resultado es que se haya llegado a un régimen demasiado turbulento que 
no favorece la conversión de char y se tenga que disminuir el parámetro que controla el 
estado de fluidización (EF) del lecho. 
 
5.2.2. Efecto del Equivalence Ratio 
Otro parámetro estudiado es el Equivalence Ratio (ER), definido según la ecuación 
3.27. A partir de su definición, si el ER aumenta, manteniendo los demás parámetros de 
entrada constantes, significa que el caudal de combustible a la entrada del reactor, en este 
caso biomasa, disminuye. Por tanto, para la misma cantidad de aire se tiene menor 
combustible a medida que se incrementa el ER, teniendo su efecto en el poder calorífico 
inferior del gas de síntesis obtenido, como se aprecia en la siguiente ilustración: 
 
 
Ilustración 23. Gráfica que representa la evolución del Poder Calorífico Inferior (PCI) del gas de 
síntesis obtenido a la salida del reactor al variar el Equivalence Ratio. Para una temperatura en el 
reactor de 1000 K, estado de fluidización (EF) de 2, diámetro del reactor de 1 metro y fracción de 






















































Como se observa en la gráfica de la ilustración 23, PCI frente a ER, para un valor mínimo  
de 0.15 de ER se obtiene el mayor PCI, en torno a 7 MJ/Nm3. El PCI decrece, según 
aumentan los valores de ER, hasta, aproximadamente, 5.5 MJ/Nm3 para un ER de 0.3. Lo 
habitual, en este tipo de reactores, es obtener un gas de síntesis con un PCI entre los 4 y 6 
MJ/Nm3, aproximadamente.  
Según algunos estudios [15], cuando se incrementa la relación oxígeno/biomasa, se genera 
una reducción del poder calorífico del gas de síntesis obtenido, porque se producen 
mayores temperaturas de reacción, acercando el proceso más a la combustión, como se ha 
expuesto para el caso de estudio con variación de temperatura. 
En la siguiente ilustración se muestra la evolución de los porcentajes en composición en 
base molar de las distintas especies estudiadas a medida que se incrementa el valor del ER. 
Este aumento debe repercutir en las concentraciones de aire y biomasa puesto que, su 
variación, está directamente relacionado con las cantidades de aire y combustible que 
entran en el reactor. 
 
Ilustración 24. Gráfica que representa la variación en la composición en base molar de las distintas 
especies estudiadas a medida que se incrementa el ER. Para una temperatura en el reactor de 1000 K, 
estado de fluidización (EF) de 2, diámetro del reactor de 1 metro y fracción de materia volátil de la 





































En la ilustración 24 se pueden observar los cambios en la composición de las especies al 
variar el ER. El nitrógeno tiende a aumentar porque, al incrementar el ER, la relación aire/ 
combustible es mayor. El dióxido y el monóxido de carbono tienen su origen en la 
conversión de char, al reaccionar éste con el oxígeno proveniente del aire de entrada; en la 
descomposición del metano y en la del monóxido, para el caso del CO2. Por tanto, al 
aumentar el ER, no se aprecian grandes cambios, puesto que la composición de char 
desciende levemente, al igual que la del metano. La concentración del metano desciende 
debido a que, con el aumento de los valores de ER, hay más oxígeno con el que reaccionar, 
que produce vapor de agua, que también es favorable para la propia descomposición del 
metano. Obviamente, la composición de nitrógeno aumenta y es que es un indicativo de que 
se está aumentando la relación aire/combustible. 
 
5.2.3. Efecto del Estado de Fluidización 
El estado de fluidización del lecho (EF), definido en el apartado 3.2.3, es otro 
parámetro susceptible de ser ajustado y que afecta a los resultados obtenidos en la 
simulación. Por medio de este parámetro se puede alterar el régimen turbulento del lecho. 
La velocidad superficial del gas que se inyecta como agente gasificante debe superar la 
velocidad de mínima fluidización con objeto de alcanzar un régimen burbujeante, aunque 
no la debe sobrepasar en exceso, puesto que se puede disminuir la conversión de char. 
Distintos experimentos arrojan que aumentos en la velocidad superficial originan un 
aumento del char sin reaccionar, con una mayor proporción de alquitranes en el gas de 
síntesis, debido a la mayor temperatura de reacción durante las fases endotérmicas [15]. En 
las siguientes ilustraciones se expone cómo afecta su variación a los resultados de poder 
calorífico y de composición del gas resultante a la salida del reactor. 
 





Ilustración 25. Gráfica de la evolución del poder calorífico inferior del gas de síntesis obtenido a la 
salida del reactor cuando se cambian las condiciones de fluidización en el lecho del reactor. Para una 
temperatura en el reactor de 1000 K, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro y 
fracción de materia volátil de la biomasa igual a 0.5. 
 
En la gráfica de la ilustración 25 se aprecia que cuando aumenta el estado de fluidización 
(EF) por encima de 1.6, o cuando se incrementa la velocidad superficial del gas, inyectado 
como agente gasificante, por encima de 1.6 veces la velocidad de mínima fluidización (ver 
ecuación 3.11), aparece una reducción en el poder calorífico del gas de síntesis obtenido. 
Aunque el valor del EF debe encontrarse entre 2 y 6, según fuentes consultadas ([12] y [7]) 
para conseguir el régimen de fluidización deseado, atendiendo a la gráfica de la ilustración 
25, el PCI máximo se consigue para un EF de 1.6, siendo este el óptimo en este caso.  
El aumento de la velocidad de inyección del gas que actúa como agente gasificante tiene su 
impacto inmediato en el caudal de aire a la entrada del reactor (ver ecuación 3.33). Como 
ER se mantiene constante, la cantidad de biomasa a la entrada también se incrementa (ver 
ecuación 3.27). La reducción en composición del metano afecta en gran medida al PCI 






















Ilustración 26. Gráfica que muestra el cambio en la composición con base molar de las distintas 
especies analizadas cuando se varía el estado de fluidización en el lecho del reactor. Para una 
temperatura en el reactor de 1000 K, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro y 
fracción de materia volátil de la biomasa igual a 0.5. 
 
Si bien la velocidad de inyección del agente gasificante debe superar la velocidad de 
mínima fluidización para adquirir un régimen burbujeante, no la debe sobrepasar en exceso, 
porque se disminuye la capacidad de conversión de char. Disminuyendo el estado de 





































Ilustración 27. Gráfica de la evolución del poder calorífico inferior del gas de síntesis obtenido a la 
salida del reactor cuando se incrementa la temperatura en el reactor. Para un estado de fluidización 
(EF) de 1.4, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro y fracción de materia 
volátil de la biomasa igual a 0.5. 
 
Comparando los datos mostrados en la gráfica de la ilustración 27 con los obtenidos en la 
ilustración 20, se concluye, a partir del intervalo de temperatura comparado, que disminuir 
el estado de fluidización es beneficioso si se quiere aumentar el poder calorífico del 
combustible de síntesis. Además, existe una tendencia de mejora del PCI según se 
incrementa la temperatura en este estado de fluidización, todo lo contrario para el caso de la 
ilustración 20. Obviamente, este hecho es la consecuencia de la mayor proporción de las 



















Ilustración 28. Gráfica que muestra el cambio en la composición con base molar de las distintas 
especies analizadas cuando se varía la temperatura en el reactor. Para un estado de fluidización (EF) de 
1.4, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro y fracción de materia volátil de la 
biomasa igual a 0.5. 
 
Para la composición del gas de síntesis a la salida del reactor y en el intervalo de 
temperatura comparado no se observan cambios de tendencia, aunque sí cambios en las 
proporciones si se atiende también a la gráfica de la ilustración 21.  
Por último, atendiendo al grado de conversión del char, éste resulta en un 96.4% a 1000 ºC 
con un estado de fluidización de 1.4. De lo que se extrae que la tasa de conversión del char 
mejora cuando se disminuye la velocidad superficial del gas que se inyecta como agente 
gasificante. Para el mismo estado de fluidización, a 727 ºC se obtiene una tasa de 
conversión del char del 97.8%, es decir, la reducción de la temperatura en el reactor 
redunda en un beneficio cuando se quiere aumentar el grado de conversión del char. 
Lógicamente, en la realidad, la temperatura debe mantenerse en unos mínimos (en torno a 






































5.2.4. Estudio de la variación de la velocidad de reacción para R8 
Respecto del cálculo de la velocidad de reacción para la reacción 8 (CHସ + 2Oଶ ↔COଶ + 2HଶO) no se han encontrado fuentes que lo especifiquen adecuadamente. Por tanto, 
este valor se convierte en un parámetro susceptible de ser ajustado para comprobar su 
influencia en los resultados finales para el gas de síntesis obtenido en el reactor. 
Se muestra, en la siguiente gráfica, que la influencia de la velocidad de la reacción 8 en la 
fase burbuja es nula y los valores de concentración de las especies a la salida del reactor 
permanecen invariables, al igual que el poder calorífico del combustible resultante, cuando 
se cambia esta velocidad: 
 
Ilustración 29. Gráfica de la composición con base molar de las distintas especies analizadas cuando se 
incrementa la velocidad de la reacción 8 en fase burbuja. Para una temperatura en el reactor de 1000 
ºC, un estado de fluidización (EF) de 2, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro 
y fracción de materia volátil de la biomasa igual a 0.5. 
 
Sin embargo, al modificar la velocidad de la misma reacción pero en la fase de emulsión, 
los cambios aparecen en la concentración final, así como en el poder calorífico, del gas de 







































Ilustración 30. Representación de la evolución del Poder Calorífico Inferior del gas de síntesis obtenido 
a la salida del reactor cuando se incrementa la velocidad de la reacción 8 en la fase emulsión. Para una 
temperatura en el reactor de 1000 ºC, un estado de fluidización (EF) de 2, Equivalence Ratio (ER) de 





Ilustración 31. Gráfica de la composición con base molar de las distintas especies analizadas cuando se 
incrementa la velocidad de la reacción 8 en la fase emulsión. Para una temperatura en el reactor de 
1000 ºC, un estado de fluidización (EF) de 2, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 























































Cuando se disminuye esta velocidad de reacción en la fase emulsión, el poder calorífico 
también se reduce hasta llegar a un valor mínimo, 5.84 MJ/Nm3, donde permanece 
constante. Por otro lado, la concentración del char es algo mayor si se eleva esta velocidad. 
Con esta velocidad en la fase de emulsión fijada en 200 mol/m3.s, se elevó la temperatura 
desde los 1000 hasta los 1270 grados Kelvin, con objeto de estudiar el efecto de la 
temperatura en este apartado. Lo más relevante fue que el poder calorífico del gas de 
síntesis disminuyó desde 5.95 hasta 5.75 MJ/Nm3, apreciándose también un incremento en 
la concentración de char, desde 4.41 a 6.58 %, concluyéndose que la conversión de char 
empeora con la temperatura en este ensayo.  
5.2.5. Análisis  variando el parámetro ࣐ en la velocidad de una burbuja 
La velocidad de una burbuja queda definida por la ecuación 3.20, donde aparece un 
parámetro ajustable (φ) que puede tomar valores entre 0.6 y 0.8. En las siguientes gráficas 
se aprecia que la variación del parámetro no tiene ninguna consecuencia reflejada en los 
resultados finales para el gas de síntesis. 
 
Ilustración 32. Gráfica de la evolución del poder calorífico inferior del gas de síntesis obtenido a la 
salida del reactor cuando se incrementa el parámetro ૎. Para una temperatura en el reactor de 1000 
ªC, un estado de fluidización (EF) de 2, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro 



























Ilustración 33. Gráfica que muestra el cambio en la composición con base molar de las distintas 
especies analizadas cuando se incrementa el parámetro ૎. Para una temperatura en el reactor de 1000 
ºC, un estado de fluidización (EF) de 2, Equivalence Ratio (ER) de 0.25, diámetro del reactor de 1 metro 
y fracción de materia volátil de la biomasa igual a 0.5. 
 
 
El poder calorífico del combustible a penas cambia cuando se modifica este valor, porque 
las concentraciones molares finales del gas de síntesis a la salida del reactor tampoco lo 















































Las distintas tecnologías de gasificación de biomasa representan una alternativa 
renovable a la utilización de combustibles fósiles, haciendo disminuir la dependencia del 
petróleo. También pueden ser una solución para comunidades de países en vías en 
desarrollo que no pueden acceder a los altos costes de los carburantes; el aprovechamiento 
de residuos de origen vegetal u orgánico evitaría su vertido sin control y les daría un valor 
energético que antes no tenían, etc.  
A partir de las características de la biomasa (composición, tamaño de partículas, humedad, 
cenizas, etc.), de la potencia que tendrá que aportar el reactor, de la eficiencia requerida y 
de la calidad del gas de síntesis obtenido se tendrán que tomar decisiones respecto de la 
tecnología de gasificación: lecho móvil (en sus distintas topologías) o bien lechos 
fluidizados (circulantes, burbujeantes, combinación de ambos, lechos de chorro). También 
el agente de gasificación a emplear (aire, vapor de agua, hidrógeno…) y respecto del diseño 
del reactor: diámetro y forma de la vasija, entradas secundarias de agente gasificante, 
ciclones, diseño del distribuidor para minimizar pérdidas de carga, etc. Sin duda, los 
reactores de lecho burbujeante representan la tecnología que puede ofrecer mejores 
rendimientos, puesto que las burbujas proporcionan más superficie de contacto aire-gas. 
El diseño de un reactor de lecho fluidizado puede ser realmente complicado, los riesgos 
económicos que implica pueden llegar a ser elevados y es, por este motivo, por el que este 
tipo de inversiones se dejan habitualmente en manos de grandes empresas. Aunque este tipo 
de tecnologías se prima, esta es otra barrera para el desarrollo de estos equipos en tiempos 
de inestabilidad económica. 
En este proyecto se han puesto en práctica las correlaciones y teorías más contrastadas, 
dentro de esta tecnología, en los últimos cuarenta años. La principal conclusión extraída de 
los resultados obtenidos tras múltiples simulaciones es que: 




 el poder calorífico inferior del gas de síntesis obtenido disminuye si se aumenta el 
estado de fluidización, o bien si se aumenta la temperatura o el Equivalence Ratio. 
Cuando se aumenta el estado de fluidización en exceso se corre el riesgo de sobrepasar 
demasiado el régimen burbujeante, no dando tiempo a que se produzcan determinadas 
reacciones, arrastrando char a la salida del reactor, y convirtiendo el lecho en circulante si 
se tuviera un ciclón a la salida para recuperar la biomasa fugada.  
Cuando se aumenta la temperatura en el reactor, se está aproximando el proceso a la 
combustión, lo que aumenta en el gas de síntesis la cantidad de char sin reaccionar.  
El efecto de aumentar el Equivalence Ratio es similar a aumentar la temperatura de 
reacción, lo que acerca el proceso a la combustión y resta capacidad calorífica al gas 
resultante. En el caso estudiado, incrementando el ER se disminuye el caudal de biomasa 
con respecto al caudal de aire que entra, lo que le resta PCI al gas de síntesis.  
El resultado óptimo se obtiene con un estado de fluidización de 1.6. Si bien esta situación 
no es posible en la realidad, puesto que se requieren estados de fluidización entre 2 y 6 para 
alcanzar un régimen de fluidización burbujeante en el lecho.  
También se varió, en la definición de la velocidad de burbuja, el parámetro ajustable φ (ver 
ec. 3.20), sin apreciarse grandes cambios en los resultados obtenidos.  
Como no se encontraron valores en las referencias seguidas para la velocidad de la reacción 
homogénea (o gas-gas) nº 8, se ensayó con distintos valores, sin apreciarse grandes 
cambios en los resultados. 
Finalmente, se considera que el modelo es válido, desde el punto de vista de aproximación 
a la realidad, atendiendo a todas las suposiciones, hipótesis y simplificaciones realizadas, 
porque el error de transferencia de masa es realmente pequeño, con o sin reacciones 
químicas. Además, los valores obtenidos de composición del gas de síntesis no distan 
mucho de los obtenidos en los distintos ensayos consultados en la bibliografía. Hay que 
tener en cuenta de que se tratan de reactores diferentes, combustibles de distinta 
composición y diferentes agentes gasificantes: 




Tabla 7. Comparación de resultados entre los ensayos de Yan,  Avdesh[10] y este proyecto. 
 Yan Avdesh Proyecto 



















4.67 16 0 
Volátiles 
(%) 
30 80 50 
Cenizas (%) 4.67 0.7 4.67 
Lecho 
dp (mm) 1.25 3.3 3.41 
Nd 3000 - 500 
D (m) 3.9 - 1 
H (m) 5.85 0.55 2.44 
Agente 
gasificante 
Tipo Vapor de agua + O2 Aire Aire 
Ratio Vapor/O2=1-3.7 ER=0.45 ER=0.25 
EF 7-12 - 2 
Condiciones de 
operación 
P(bar) 1 1 1 
T(ºC) 730-1030 580-680 700 








base seca (%) 
CO 48.2 20.2 16.4 
CO2 13.3 0.7 3.97 
H2 35.3 18.3 15.59 
CH4 1.8 1.1 2.7 
N2 - 50.7 34.5 



















7. CUESTIONES A PROFUNDIZAR 
 
En este campo se han llevado ya múltiples estudios de distinta índole, tanto de tipo 
cinético, fluido-dinámico, químico, de transferencia de calor, de tecnología de materiales, 
etc. Aunque es amplio el abanico de estudios que quedan por realizar, dado el gran número 
de aplicaciones donde estas tecnologías están presentes. 
Si se continuara en la línea de este mismo proyecto se podría profundizar en el sistema de 
reacciones, incluso variándolo si se considera apropiado. El siguiente paso debe ser 
adimensionalizar todas las variables que definen el reactor de estudio, ahorrando tiempo y 
esfuerzos a los investigadores, anticipándonos a los resultados producidos al hacer cambios 
en la morfología del reactor, en la velocidad de los fluidos o en el tipo y composición del 
combustible o medio para la gasificación empleado. A este respecto se podría finalizar 
diseñando un software específico para este tipo de tecnología, basado en códigos como el 
presentado en este proyecto. 
Con el fin de minimizar incertidumbres en el momento de la inversión en este tipo de 
tecnologías, se podría efectuar un análisis de viabilidad técnica socio-económica para un 
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9.1. Glosario de términos 
 
Aj: factor de reacción j para cálculo de constantes de reacción (reacciones 1, 2, 3 y 4). 
Ar: número de Arquímedes. 
Ar: superficie transversal del reactor [m2]. 
ab: relación área-volumen en una burbuja [m-1]. 
as: área específica de partículas [m-1]. 
ash: porcentaje de ceniza en biomasa. 
αi: coeficiente estequiométrico de la especie i. 
ΔFEj: término de transferencia de flujo molar entre fases. 
ΔPmf: caída de presión en el lecho en condiciones de mínima fluidización [Pa]. 
Ci,b: concentración molar de la especie i en fase burbuja [mol/m3]. 
Ci,e: concentración molar especie i en fase emulsión [mol/m3]. 
Crf: factor de reactividad del char. 
db0: diámetro de burbuja inicial formada en la superficie del distribuidor [m]. 
dbm: diámetro de burbuja máximo teórico [m]. 
db(z): diámetro de burbuja efectivo medio [m]. 
desf: diámetro equivalente de una esfera [m]. 




dp: tamaño de partícula [m]. 
DG: difusividad del aire [m2/s]. 
Dreactor: diámetro del reactor [m]. 
Dt: diámetro de la base del lecho [m]. 
ε: porosidad del lecho. 
εb: fracción de volumen ocupado por las burbujas. 
εf: fracción de vacío en el lecho. 
εmf: porosidad del lecho a mínima fluidización. 
εs: fracción de volumen ocupado por sólidos. 
Ej: energía de activación de la reacción j (reacciones 1, 2, 3  4). 
ER: Equivalence Ratio. 
EF: estado de fluidización. 
fi: flujo molar especie i. 
Fbe: factor de expansión del lecho. 
Ф: parámetro ajustable en R9 (reacción de combustión del char). 
ф: esfericidad de una partícula. 
g: aceleración de la gravedad [m/s2]. 
H: altura del lecho en el reactor en condiciones de mínima fluidización [m]. 
Hexp: altura del lecho expandido [m]. 
ࡴ૙: entalpía [J/mol]. 




keq,j: constante equilibrio reacción j. 
KBE: coeficiente de transferencia de masa entre fases. 
Kg: parámetro usado para calcularla velocidad de reacción en R9. 
Kj: constante de reacción para reacción j. 
࢓ࢇଙ࢘ࢋ̇ : gasto másico de aire (agente gasificante) [kg/s]. 
࢓ࢉ࢕࢓࢈̇  y  ࢓࢈ଙ࢕̇ :gasto másico de combustible (biomasa) [kg/s]. 
࢓࢈ଙ࢕ ࢙ࢋࢉࢇ̇ : gasto másico biomasa seca [kg/s]. 
Nd: número de orificios del distribuidor. 
P: presión en el reactor [Pa]. 
PCI: poder calorífico inferior del gas de síntesis. 
PMi: peso molecular especie i. 
rj: velocidad de la reacción j. 
ρf: densidad del fluido [kg/m3]. 
ρp: densidad de la partícula [kg/m3]. 
Remínima_fluidización: número de Reynolds en condiciones de mínima fluidización. 
relH/D: relación de belleza/esbeltez del reactor. 
Ru: constante cinética de los gases ideales. 
ࡿ૙: entropía [J/(mol.K)]. 
SCO2: parámetro usado para calcularla velocidad de reacción en R9. 
T: temperatura del reactor [K]. 




ub: velocidad de burbuja [m/s]. 
ubr: velocidad de una burbuja libre en un lecho infinito [m/s]. 
umf: velocidad de mínima fluidización [m/s]. 
uvis: velocidad visible [m/s]. 
u0: velocidad superficial del gas [m/s]. 
µf: viscosidad dinámica del fluido inyectado [kg/m.s]. 
ω: porcentaje de humedad en biomasa. 
χi: fracción másica de la especie i. 
























































Datos iniciales: Tlecho, EF, ER, composición biomasa, geometría reactor 
Cálculo de variables 
hidrodinámicas a la entrada 
del reactor 
Cálculo del caudal de agente 
gasificante 
Entrada al reactor (z=0): ݉ప̇ , fi, Ci, χi (fase burbuja y emulsión) 
z=z+dz 
Hidrodinámica y cinética de reacciones 
Balance de masa 
fi=fi+dfi/dz 










9.3. Implementación del código en Matlab 
 
El algoritmo empieza a calcular cuando, en Matlab, se le llama con “gasificacion”. 
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